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Zusammenfassung 
Die Thermische Nachverbrennung stellt ein Abgasreinigungsverfahren dar, das in vielen Industriebran‐
chen zum Standard gehört. Insbesondere die Regenerative Thermische Oxidation (RTO) ist dabei durch 
geringe Betriebsmittelkosten gekennzeichnet, da sich einerseits ein autothermer Betrieb schon bei ge‐
ringen Beladungen an organischen Lösemitteln realisieren  lässt und andererseits durch den heißen 
Bypass Prozesswärme ausgekoppelt werden kann. Untersuchungen und Berechnungen haben gezeigt, 
dass  bei  bestimmten  verfahrenstechnischen  Randbedingungen  die  Prozesswärmeerzeugung  durch 
eine Heißgasauskopplung effizienter ist als die separate Erzeugung in einem direktbefeuerten Kessel. 
Diese Erkenntnis  lässt Überlegungen  lohnenswert erscheinen, verschiedene Verfahrensalternativen 
zur Integration eines Kreisprozesses mit der Erzeugung elektrischer Energie in den heißen Bypass einer 
RTO zu diskutieren und hinsichtlich ihrer Effizienz zu bewerten. 
Der Clausius‐Rankine‐Prozess stellt einen klassischen Dampfkraftprozess dar, bei dem ein System aus 
Economizer, Verdampfer und Überhitzer in den heißen Bypass integriert werden kann.  
Der Joule‐Prozess als offener Gasturbinenprozess kann als eine denkbare Alternative verstanden wer‐
den. Hier wird die Brennkammer der Gasturbine durch einen Wärmeübertragungsapparat im heißen 
Bypass ersetzt. 
Zusammenfassend ergeben sich auf der Basis von Parametervariationen durch Simulationsrechnungen 
folgende weiterführende Erkenntnisse: 
 Die erzeugte Menge an elektrischer Energie ist im Dampfkraftprozess erheblich größer als im 
Gasturbinenprozess. Dafür muss die benötigte Prozesswärme in einem direktbefeuerten Kes‐
sel separat bereitgestellt werden. Somit eignet sich diese Verfahrensalternative eher für Pro‐
duktionen mit einem kleineren bis mittleren Wärmebedarf und hohen spezifischen Kosten für 
elektrische Energie. 
 Die Integration einer Gasturbine in den heißen Bypass einer RTO ermöglicht die parallele Er‐
zeugung von elektrischer und thermischer Energie. Hier sind jedoch technische Herausforde‐
rungen zur Integration des Wärmeübertragungsapparates zu beachten. 
Die Betrachtung der einzelnen Szenarien zeigt, dass die organischen Lösemittel einen Wertstoff dar‐
stellen, der –  sofern es  technisch und wirtschaftlich möglich  ist – primär zurückgewonnen werden 
sollte, um  im Produktionsprozess erneut eingesetzt zu werden. Durch die Lösemittelrückgewinnung 
wird der größte Nutzen für die CO2‐Bilanz erzielt. Die Stromerzeugung ist jedoch unter wirtschaftlichen 
Gesichtspunkten insbesondere dann vorteilhaft, wenn eine große Preisdifferenz zwischen den Bezugs‐
preisen für elektrische Energie und Erdgas gegeben ist. Zugehörige Entwicklungen können sich kurz‐ 
bis mittelfristig als Folge energiepolitischer Rahmenbedingungen mit Blick auf den Ausbau erneuerba‐
rer Energien ergeben. 
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Summary 
Thermal post‐combustion  is an exhaust gas purification process  that  is standard  in many  industrial 
sectors. In particular, the regenerative thermal oxidation (RTO) is characterized by low operating costs 
because, on the one hand, autothermal operation  is possible even at  low  loads of organic solvents, 
and process heat can be coupled out on the other hand by the hot bypass. Studies and calculations 
have shown that, with certain process engineering conditions, the process heat generation by hot gas 
decoupling is more efficient than the separate production in a direct‐fired boiler. 
This finding makes it worthwhile to discuss various process alternatives for the integration of a circular 
process with generation of electrical energy into the hot bypass of an RTO and to evaluate its efficiency. 
The Clausius‐Rankine process is a classical steam power process consisting of an economizer, an evap‐
orator and a superheater in the hot bypass.  
The Joule process as an open gas turbine process is a feasible alternative. Here, the combustion cham‐
ber of the gas turbine is replaced by a heat exchanger in the hot bypass. 
In summary, the following findings are obtained on the basis simulation calculations: 
• The generated amount of electrical energy is considerably greater in the steam power pro‐
cess than in the gas turbine process. For this, the required process heat must be provided 
separately in a direct‐fired boiler. Thus, this process alternative is more suitable for pro‐
ductions with a smaller to medium heat requirement and high specific costs for electrical 
energy. 
• The integration of a gas turbine into the hot bypass of an RTO enables parallel generation 
of electrical and thermal energy. However, technical challenges for the integration of the 
heat transfer device have to be considered here. 
The analysis of the  individual scenarios also shows that the organic solvents are a valuable material 
that, if technically and economically possible, should be primarily recovered in order to be reused in 
the production process. Solvent recovery means that the greatest benefit to the carbon footprint  is 
achieved. Electricity generation, however, is advantageous from an economic point of view, in partic‐
ular when a large price difference between the reference rates for electrical energy and natural gas 
exist. Associated developments can arise in the short to medium term as a result of the energy policy 
framework conditions with a view to the expansion of renewable energies. 
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1. Einleitung und Zielsetzung 
Die Produktion von Waren und Gütern (veredelte Produkte) ist mit dem Anfall nicht benötigter, wert‐
loser Nebenprodukte (Abfallstoffe) verbunden. Für einen Produktionsprozess benötigt man nach Bild 
1 sowohl stofflichen als auch energetischen Input sowie Arbeitskräfte. Gleichzeitig werden neben dem 
Produkt und ggfs. Nebenprodukten auch Emissionen freigesetzt. Hierbei handelt es sich um feste, flüs‐
sige und gasförmige Stoffe. Feste Stoffe können Stanzrückstände, Fehlchargen oder Verbrauchsmate‐
rialien sein. Flüssige Medien sind Prozess‐, Kühl‐, Abwässer etc. Bei den gasförmigen Emissionen wird 
zwischen gefassten und diffusen Quellen unterschieden. Im Produktionsprozess werden – z. B. durch 
eine Temperaturbehandlung – gasförmige Stoffe freigesetzt und abgeführt. Dies ist sowohl für die Pro‐
duktqualität als auch aus Sicherheitsaspekten – u.a. des Arbeitsschutzes – notwendig. Die gefassten 
Quellen werden – sofern es sich um umweltrelevante Substanzen handelt – in der Regel einer Abgas‐
reinigungseinrichtung zugeführt, um die gesetzlichen Anforderungen an Emissionswerte einzuhalten. 
Die diffusen Emissionen resultieren z. B. aus der Entlüftung der Produktionshalle, da der eigentliche 
Produktionsprozess meist nicht vollständig gekapselt werden kann. 
 
Bild 1: Schema eines Produktionsprozesses im Hinblick auf Stoffströme (in Anlehnung an [1, 2]) 
 
Der industrielle Aufschwung in der Bundesrepublik Deutschland in der zweiten Hälfe des 20. Jahrhun‐
derts hat insbesondere im Ruhrgebiet, dem Zentrum der deutschen (Schwer‐)Industrie, zu erheblichen 
Umweltauswirkungen geführt und damit das Lebensumfeld beeinträchtigt. 
„Der „Smog“‐Begriff („Winter‐Smog“) ist untrennbar mit der wirtschaftlichen Entwicklung verbunden. 
Die Ursachen des Smogs und die damit verbundenen Auswirkungen auf Menschen und Umwelt sind 
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u.a. in [3] dargestellt. Emissionen von Staub, Schwefeldioxid und weiteren Stoffen führen insbesondere 
bei Inversionswetterlagen zu einer erheblichen Belastung der Bewohner im nahen Umfeld von Indus‐
triebetrieben. Aus der Umweltsituation  in den 1960er und 1970er  Jahren  resultiert  schließlich die 
Smog‐Verordnung des Landes Nordrhein‐Westfalen, die 1974 erlassen wurde [4].“ (zitiert nach [1]) 
Der Deutsche Bundestag hatte 1974 die erste Fassung des Bundes‐Immissionsschutzgesetzes beschlos‐
sen [5]. In den Anmerkungen zum Gesetz wird darauf hingewiesen, dass „der Schutz der Bevölkerung 
vor Umweltgefahren durch verunreinigte Luft […] als Folgewirkung technischer Prozesse […] zu einer 
gesundheitspolitischen und sozialen Aufgabe von besonderer Bedeutung geworden“ ist ([6], S. 23). Zu 
erwähnen seien dabei die Schaffung eines bundeseinheitlichen Gesetzeswerks sowie der Grundsatz 
der Vorsorge.  ([6], S. 26) betont, dass die schädlichen Umweltauswirkungen von einer Vielzahl von 
Quellen hervorgerufen werden: Kraftwerke einschließlich Müllverbrennungsanlagen, große Industrie‐
werke, kleine gewerbliche Betriebe etc. Darüber hinaus sind auch die Stoffe, „die die natürliche Zu‐
sammensetzung der Luft verändern“, vielfältig ([6], S. 26). 
Sowohl (Weiter‐)Entwicklungen der Abluftreinigungsverfahren [7‐18] als auch verschärfte gesetzliche 
Vorgaben (z. B. [19‐23]) haben dazu geführt, dass sich die Emissionsproblematik in betroffenen Gegen‐
den deutlich entspannt hat. In [24] ist die Wirkung gesetzlicher Vorgaben zu Emissionsbegrenzungen 
beispielhaft für Rheinland‐Pfalz ausgewertet. Smog‐Situationen  in Deutschland sind rarer geworden 
und treten in der Regel nur noch mit langanhaltenden Inversionswetterlagen auf. 
Das Problem muss insgesamt aber weiterhin als aktuell angesehen werden, wie beispielsweise im De‐
zember 2015 in Berichten aus verschiedenen Megacities in Asien deutlich wurde [25, 26]. Noch immer 
beeinträchtigen Immissionen den Lebensbereich von Menschen. 
Das Umweltbundesamt veröffentlicht die Entwicklung der Emissionen verschiedener Stoffe und Stoff‐
gruppen [27]. Dazu zählen Stickoxide (NOx), Schwefeldioxid (SO2), flüchtige organische Verbindungen 
ohne Methan  (NMVOC), Ammoniak  (NH3) sowie partikuläre Emissionen  (PM10 und PM2,5). Ferner 
werden auch die Treibhausgas‐Emissionen erfasst, wozu insbesondere Kohlenstoffdioxid‐ sowie Me‐
than‐ und Distickstoffmonoxid‐Emissionen gehören. 
Die globalen Kohlenstoffdioxid‐Emissionen werden  indirekt durch die sogenannte Keeling‐Kurve er‐
fasst, die bis in die 1960er Jahre zurückreicht. Durch die Messungen vom U.S. Department of Energy 
(DOE) auf dem Mauna Loa (Hawaii) kann der kontinuierliche Anstieg des atmosphärischen Kohlenstoff‐
dioxids von anfänglich etwa 320	ppm auf aktuell über 409	ppm [28] nachgewiesen werden. Auf dem 
Pariser Klimagipfel im Dezember 2015 wurde eine Reduzierung der klimaschädlichen Emissionen ver‐
einbart, so dass der globale Temperaturanstieg auf deutlich unter 2	K begrenzt werden kann [29]. Es 
ist ebenfalls vorgesehen, ab 2050 die Netto‐Emissionen auf null zu senken. „Es soll ein Gleichgewicht 
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zwischen anthropogenen Emissionen und der Aufnahme in Kohlenstoffdioxid‐Senken wie Wäldern und 
unterirdischer Speicherung (Carbon Capture Storage) erreicht werden.“ (zitiert nach [1]) 
Die Emissionen von schädlichen Emissionen  in Deutschland konnten von 1990 (als Referenzjahr) bis 
2015 z. T. deutlich reduziert werden. In Bild 2 sind die Entwicklungen verschiedener Stoffklassen zu‐
sammengefasst. Hier wird deutlich, dass die zeitliche Entwicklung der einzelnen Luftschadstoffklassen 
nicht einheitlich verlief. Emissionen von Gesamtstaub und Schwefeldioxid konnten innerhalb weniger 
Jahre erheblich reduziert werden, was u. a. auf die Schließung von Betrieben der Schwerindustrie auf 
dem Gebiet der ehemaligen DDR zurückzuführen ist. 
 
Bild 2: Emissionen ausgewählter Luftschadstoffe in Deutschland [27] 
 
Im Fokus dieser Arbeit stehen die flüchtigen organischen Verbindungen ohne Methan, die als soge‐
nannte NMVOC zusammengefasst sind. Zum Referenzjahr 1990 waren die Hauptquellen der NMVOC‐
Emissionen unvollständige Verbrennungsvorgänge, Kraftfahrzeugverkehr (Betrieb, Lagerung von Kraft‐
stoff) sowie Produktionsprozesse. Aufgrund technischer und gesetzlicher Entwicklungen „ist heute die 
mit Abstand wichtigste Quellkategorie die Verwendung von Lösemitteln und  lösemittelhaltigen Pro‐
dukten“ [27]. Die Entwicklung der NMVOC‐Emissionen ist in Bild 3 dargestellt. 
Die  Emissionen  in  dieser  Schadstoffgruppe  sind  dabei  seit  1990  kontinuierlich  von  ursprünglich 
3.389 Tausend Tonnen auf aktuell 1.041 Tausend Tonnen im Jahr 2014 gesunken. Die Erfolge beziehen 
sich vorwiegend auf den Verkehrsbereich, in dem seit der flächendeckenden Einführung der Katalysa‐
tortechnik in den 1990er Jahren die Emissionen erheblich zurückgegangen sind. Auch die Emissionen 
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aus Industrieprozessen sind gesunken, um etwa 50 %. Ein Teil dieses Erfolges dürfte wiederum auf die 
Abwicklung von Betrieben in den Jahren nach der deutschen Einheit sowie auf den Strukturwandel im 
Ruhrgebiet zurückzuführen sein. Die 31. Verordnung zum Bundesimmissionsschutzgesetz (Verordnung 
zur Begrenzung der Emissionen flüchtiger organischer Verbindungen bei der Verwendung organischer 
Lösemittel in bestimmten Anlagen) [30] hat seit ihrem Erlass im Jahr 2001 zu einer weiteren – wenn 
auch relativ geringen – Reduzierung der Emissionen im Industriebereich geführt. 
 
Bild 3: Emissionen flüchtiger organischer Verbindungen ohne Methan (NMVOC) nach Quellkategorien [27] 
 
Die Reduzierung von Emissionen aus den Produktionsprozessen ist auch deshalb eine Notwendigkeit, 
um die gesetzlichen Anforderungen zu erfüllen. Durch die Abluftreinigung wird jedoch i. d. R. kein Bei‐
trag  zur  eigentlichen  industriellen Wertschöpfung  geliefert. Vielmehr wird  der  Produktionsprozess 
durch die Kapitalbindung für die Errichtung und den Betrieb der Abgasreinigungseinrichtung monetär 
belastet. 
Ingenieurwissenschaftliches Ziel ist es immer, durch verfahrenstechnische Verbesserungen insbeson‐
dere den energetischen und damit monetären Aufwand von Abgasreinigungsanlagen zu reduzieren. 
Dabei soll aber ein mindestens gleichbleibendes Schutzniveau für die Umwelt erhalten bleiben. 
In Europa und insbesondere in Deutschland ist die Errichtung neuer Produktionsstätten (sog. Green‐
field‐Anlagen) von nachgeordneter Bedeutung. Bei Investitionen hierzulande handelt es sich überwie‐
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gend um Ersatz und Modernisierung im Anlagenbestand (sog. Brownfield‐Anlagen). Ferner ist es im‐
mer notwendig, den Anlagenbetrieb unter geänderten technischen wie auch wirtschaftlichen Randbe‐
dingungen neu zu bewerten, da sich i. d. R. seit der ursprünglichen Investitionsentscheidung erhebli‐
che Änderungen ergeben haben. 
Eine wesentliche Änderung infolge der sogenannten Energiewende in den letzten Jahren ist die unter‐
schiedliche Entwicklung der industriellen Bezugspreise für Erdgas und elektrische Energie. Der Erdgas‐
preis hat sich – wie auch in Kapitel 3 dargestellt – in den letzten Jahren erheblich reduziert und liegt 
im  industriellen Bereich aktuell unter 3	Cent/kWh (einschl. Verbrauchssteuern, ohne Umsatzsteuer 
(USt.)).  Hingegen  kostet  die  elektrische  Kilowattstunde mehr  als  13	Cent  (ebenfalls  einschl.  Ver‐
brauchssteuern, ohne USt.) [31].1 Bei den Bezugspreisen ergeben sich  je nach Abnahmemenge und 
Region weitere Unterschiede.2 Die unterschiedlichen Bezugspreise für Strom und Gas können somit 
die Attraktivität von dezentralen Kraftwärme‐Kopplungen erhöhen, so dass Unternehmen verstärkt 
selber Wärme und Strom erzeugen. 
Die vorliegende Arbeit greift nach einer Diskussion prinzipiell möglicher Verfahren an einem charakte‐
risierenden Beispiel die Abluftreinigungstechnologie der Regenerativen Thermischen Oxidation (RTO) 
mit der Heißgasauskopplung im heißen Bypass auf. RTO‐Anlagen sind für zahlreiche Anwendungsfelder 
der industriellen Abluftreinigung eine Standard‐Technologie mit relativ geringen Betriebsmittelkosten. 
Durch die integrierte Heißgasauskopplung steht ein Reingas mit mehr als 850	°C zur Prozesswärmeer‐
zeugung zur Verfügung. Obwohl die RTO‐Technologie schon seit mehreren Jahrzehnten betriebssicher 
eingesetzt wird, ist die Regelung der Heißgasauskopplung immer noch ein Gegenstand von Forschungs‐
anstrengungen [32‐34]. Aus diesen Arbeiten ergeben sich verbesserte Regelungsansätze – auch an Be‐
standsanlagen –, die die Wirtschaftlichkeit  verbessern.  In dieser Arbeit werden  verschiedene Nut‐
zungskonzepte für die Heißgasauskopplung diskutiert, die sowohl die direkte Prozesswärmeerzeugung 
als auch die Erzeugung elektrischer Energie umfassen.  
 
 
 
                                                            
1 Der Strompreis enthält neben dem eigentlichen Bezugspreis für elektrische Energie noch Anteile für Netzent‐
gelte, Umlagen zur Finanzierung der sog. Energiewende etc. Eine weitergehende Betrachtung einzelner Strom‐
preiskomponenten findet in dieser Arbeit nicht statt. 
2 Für Großunternehmen in Südwestdeutschland sind Strompreise von bis zu 17	Cent/kWh in Kalkulationen an‐
zusetzen, während gleichzeitig der Erdgaspreis mit etwa 2	Cent/kWh zu berücksichtigen ist. Daraus kann sich 
ggf. sogar mit einem elektrischen Wirkungsgrad von 20 % eine Wirtschaftlichkeit für Investitionen herleiten las‐
sen. 
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2. Verfahren zur Reduzierung von Emissionen flüchtiger organischer 
Verbindungen 
Abgase mit organischen  Inhaltsstoffen können nach  [35] mit einer Vielzahl an Verfahren behandelt 
werden (Bild 4). Grundsätzlich lassen sich Verfahren mit dem Ziel der Stoffrückgewinnung und Verfah‐
ren der detoxifizierenden Entsorgung unterscheiden. 
 
Bild 4: Verfahren zur Behandlung von Abgasen mit organischen Inhaltsstoffen [35] 
 
2.1 Verfahren der Stoffrückgewinnung 
Die Abgasreinigungsverfahren mit dem Ziel der Rückgewinnung führen – ggf. mit einem Aufkonzent‐
rationsschritt – zu einer Kondensation der organischen Stoffe. Dadurch werden die Organika verflüssigt 
und aus dem Gasvolumenstrom abgeschieden. Nach eventuell notwendigen Aufbereitungsschritten 
können die Stoffe erneut in der Produktion eingesetzt werden, so dass der Stoffkreislauf geschlossen 
wird [36]. Insbesondere bei größeren Lösemittelmassenströmen kann dies für den Anlagenbetreiber 
wirtschaftlich vorteilhaft sein. 
„Als Erstes gilt es dabei zu klären, ob ein Wiedereinsatz der organischen Lösemittel möglich  ist. Vo‐
raussetzung dafür ist die Verwendung von einzelnen oder wenigen Lösemitteln, so dass sich die an die 
Rückgewinnung anschließende Aufbereitung mit überschaubarem Aufwand realisieren  lässt. Gleich‐
wohl muss der Produktionsprozess den Wiedereinsatz der recycelten Lösemittel (Zusammensetzung, 
Reinheit, Hygieneanforderungen) erlauben.“ (zitiert nach [36]). 
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Ein vorgeschalteter Aufkonzentrationsschritt  ist  für die Rückgewinnung häufig notwendig, um eine 
möglichst hohe Kondensationstemperatur zu erreichen, woraus kleinere Kühlaggregate und ein ver‐
minderter Verbrauch an Betriebsmitteln resultieren. Grundsätzlich kann bereits innerhalb des Produk‐
tionsprozesses eine Aufkonzentration erfolgen  (prozessinterne Aufkonzentration). Sofern dies nicht 
möglich ist, kann eine Aufkonzentration mit einem adsorptiven, einem absorptiven oder einem Mem‐
bran‐ Verfahren vorgenommen werden (externe Aufkonzentration) [36]. 
In Bild 5 ist das Entscheidungsschema für die Rückgewinnung und den Wiedereinsatz von Stoffen im 
Produktionsprozess dargestellt. Grundsätzlich wird dabei zwischen interner und externer Aufkonzent‐
ration unterschieden. Die prozessinterne Aufkonzentration  ist dabei nur zu wählen, sofern sie tech‐
nisch umsetzbar ist und die Produktqualität nicht beeinträchtigt wird. Die externe Aufkonzentration 
des VOC‐haltigen Abgases ist dem eigentlichen Produktionsprozess nachgelagert. Auch hier gilt es zu‐
nächst zu klären, ob sie technisch realisierbar ist. In einigen Produktionsprozessen gibt es sehr hohe 
Anforderungen an die Reinheit der Einsatzstoffe (z. B. bei medizinischen Produkten), die einen stoffli‐
chen Wiedereinsatz nahezu ausschließen. Aber auch bei Oxidationsverfahren (Verfahren der Entsor‐
gung) kann eine vorherige Aufkonzentration sinnvoll sein, um die Energieeffizienz der Abluftbehand‐
lung signifikant zu verbessern [36, 37]. Grundsätzlich sind am Ende des Planungsprozesses, nach Klä‐
rung der technischen Fragen, die Optionen wirtschaftlich zu bewerten und mit Investitions‐ und Be‐
triebsmittelkosten zu untersetzen. 
 
Bild 5: Entscheidungsschema zur Rückgewinnung organischer Einsatzstoffe 
 
2.1.1 Prozessinterne Aufkonzentration 
Die Aufkonzentration wird vielfach für die Behandlung von Abluft‐ bzw. Abgasmengenströmen mit or‐
ganischen Inhaltsstoffen aus Trocknungsprozessen eingesetzt. Nach [36] lassen sich grundsätzlich Pro‐
zesse 
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a) mit einer indirekten Beheizung und  
b) mit einer direkten Befeuerung 
unterscheiden. Im Fall der indirekten Beheizung wird der Umluftvolumenstrom des Trockners durch 
ein externes Heizmedium erwärmt. Bei der direkten Befeuerung hingegen wird mithilfe eines Brenners 
ein Heißgas erzeugt und anschließend der Umluft zur Beheizung des Trockners zugemischt. In beiden 
Fällen wird ein Teil des Umluftmassenstroms zur Abgasreinigung ausgeschleust und damit eine maxi‐
male Konzentration an verdampften Stoffen in der Trockneratmosphäre sichergestellt (Bild 6). 
 
Bild 6: Vereinfachtes Schema eines Trockners (a) mit indirekter Beheizung und (b) direkter Befeuerung 
 
Eine flexible Steuerung der Konzentration in Abhängigkeit vom Beladungszustand des Trockners wurde 
von [38] untersucht und wird inzwischen in mehr als einem Dutzend Hauptausführungen von Karosse‐
rietrocknern der Automobilindustrie eingesetzt. Hieraus resultieren erhebliche Einsparungen von Erd‐
gas und elektrischer Energie. 
Der Trocknungsprozess wird dabei grundsätzlich im Unterdruck betrieben, so dass ein Austritt von Pro‐
duktionsgasen in die direkte Arbeitsplatzatmosphäre weitgehend vermieden wird. Daraus ergibt sich 
dann im stationären Fall für a) 
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  ሶ݉ ୅୪ ൌ ሶ݉ ୗ ൅ ሶ݉ ୚ୗ  (1)
 
und für b) 
  ሶ݉ ୅୪ ൌ ሶ݉ ୗ ൅ ሶ݉ ୚ୗ ൅ ሶ݉ ୐ ൅ ሶ݉ ୆  (2)
 
mit 
ሶ݉ : Massenstrom 
  Indizes: 
    Al: Abluft 
    S: Schlitzluft 
    VS: verdampfte Substanzen 
    L: Luft 
    B: Brennstoff 
Die Möglichkeit der prozessinternen Aufkonzentration wird dabei weitgehend durch den Massenstrom 
der Schlitzluft sowie die Einhaltung von Sicherheitsvorschriften bestimmt [39]. Der Schlitzluftmassen‐
strom ist dabei so gering wie möglich zu halten; sein Wert ergibt sich aus der notwendigen Schleusen‐
geometrie. Die Sicherheitsvorschriften wiederum betreffen die Unterschreitung der unteren Explosi‐
onsgrenze, die von den eingesetzten (organischen) Lösemitteln und der jeweils zugrunde zu legenden 
Medientemperatur abhängig ist. 
Je kleiner sich der Massenstrom der Abluft aus dem Trocknungsprozess gestaltet, desto höher ist die 
vorangegangene (interne) Aufkonzentration der Abluftinhaltsstoffe. Ein kleinerer Abluftmassenstrom 
wiederum bedingt eine kleiner dimensionierte nachgeschaltete Abgasreinigungseinrichtung. 
Als weitere Bauform eines Trockners wird noch auf den Inerttrockner verwiesen, der statt mit Luft mit 
einem Inertgas betrieben wird. Bei diesen Anlagen fallen die sonst zu beachtenden Explosionsgrenzen 
weg, was erheblich höhere Lösemittelkonzentrationen erlaubt. Das mach eine Kondensation innerhalb 
der Kreisgasfahrweise möglich [36].  
2.1.2 Externe Aufkonzentration 
Nach Bild 4 können als Aufkonzentrationsverfahren für Abgase mit organischen Inhaltsstoffen 
a) Membransysteme 
b) Adsorptionssysteme 
c) Absorptionssysteme 
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genutzt werden. Bild 7 zeigt schematisch Systeme für die drei verschiedenen Verfahren zur externen 
Aufkonzentration [36]. 
Bild 7a zeigt ein Membransystem. Für die Trennung nutzt man eine Druckdifferenz zwischen der Re‐
tentat‐ und der Permeatseite von etwa 10:1 [40]. Das lösemittelhaltige Abgas wird durch einen Venti‐
lator gefördert und anschließend gekühlt. Kondensierte Lösemittel werden abgeschieden und einer 
Aufbereitung zugeführt. Von der Membranstufe wird das Retentat zur finalen Abgasreinigungseinrich‐
tung weitergeleitet, während das Permeat dem Abgas wieder beigemischt wird. Die finale Abgasreini‐
gung ist vielfach notwendig, da die Konzentrationen an organischen Bestandteilen („organisch gebun‐
dener Kohlenstoff“) meist noch oberhalb der einzuhaltenden Grenzwerte liegen. Dieses Aufkonzent‐
rationsverfahren ist i. d. R. nur für kleinere Volumenströme geeignet, zumal es erhebliche elektrische 
Energiemengen benötigt, was zu relativ hohen Betriebsmittelkosten führt. Zudem sind die Membranen 
empfindlich gegenüber partikulären, klebrigen und kondensationsfähigen Inhaltsstoffen in den Gasen. 
Dieses Verfahren wird folglich nur für Nischenanwendungen eingesetzt. 
Bild 7b erläutert das adsorptive Aufkonzentrationsverfahren, im linken Bildteil wird das diskontinuier‐
liche Festbettverfahren und im rechten Bildteil das kontinuierliche Rotorverfahren gezeigt. Beide Ver‐
fahren sind Stand der Technik und werden sowohl bei der Lösemittelrückgewinnung als auch bei der 
Aufkonzentration für eine nachgeschaltete Oxidation eingesetzt. In Bild 7b links ist die Lösemittelrück‐
gewinnung im Festbettverfahren dargestellt: Ein Adsorber dient zur Reinigung der lösemittelhaltigen 
Abluft. Das Adsorptiv wird bei der Adsorption auf dem Adsorbens gebunden und somit aus dem Ab‐
luftstrom entfernt. Das Reingas kann dann in die Umgebung abgeleitet werden. Sobald ein Adsorber 
ausreichend beladen ist, so dass sich ein Durchbruch der Konzentration im Reingas zeigt, wird er rege‐
neriert. Mittels (überhitztem) Wasserdampf von bis zu 160	°C erfolgt eine Verdrängungsadsorption, 
so dass das Lösemittel‐Adsorptiv aus dem Adsorber ausgetragen und anschließend kondensiert wird. 
Nach der Abtrennung der kondensierten Lösemittel findet ein Emission Cut Back (ECB) statt. 
Beim kontinuierlich arbeitenden Rotationsadsorber (Bild 7b rechts) laufen die Schritte „Adsorption“, 
„Desorption“ und „Kühlung“ gleichzeitig ab. Im Sektor 1 „Adsorption“ wird die lösemittelhaltige Abluft 
gereinigt. Ein Teil der Abluft dient zur Kühlung des Rotoradsorbers im Sektor 3 „Kühlen“. Das erwärmte 
Kühlgas wird anschließend weiter aufgeheizt und als Desorptionsfluid  im Sektor 2 „Desorption“ ge‐
nutzt. Die aufkonzentrierte Abluft kann anschließend weiter behandelt werden. 
Absorptive Aufkonzentrationsverfahren (Bild 7c) arbeiten ebenfalls kontinuierlich und können sowohl 
für die Lösemittelrückgewinnung als auch für eine nachgeschaltete Oxidation eingesetzt werden. Die 
Abluft wird mittels einer hochsiedenden organischen Flüssigkeit im Absorber gewaschen, so dass das 
Reingas an die Umgebung abgegeben werden kann. Das Absorbat wiederum wird in einem Desorber 
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regeneriert (Temperaturwechselverfahren). Dazu wird entweder ein Inertgas oder ein Teil der Abluft 
erwärmt und in einer Kolonne als Desorptionsfluid genutzt. Nach [40] lassen sich damit Aufkonzentra‐
tionsverhältnisse von bis zu 60:1 erreichen. 
 
Bild 7: Systeme zur externen Aufkonzentration [36] 
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2.2 Verfahren der Detoxifikation (Entsorgung) 
Bei den Verfahren der Detoxifikation läuft eine Oxidation der organischen Stoffe in die nichttoxischen 
Verbindungen Kohlenstoffdioxid und Wasser nach folgender Grundreaktion ab: 
  ܥ୶ܪ୷ ୸ܱ ൅ ቀx ൅ y4 െ
z
2ቁ ⋅ ܱଶ → x ⋅ ܥܱଶ ൅
y
2 ⋅ ܪଶܱ  (3)
 
Nach Bild 4 gibt es hierfür eine Vielzahl unterschiedlicher Verfahren. 
2.2.1 Biologische Verfahren 
Zu den biologischen Verfahren zählen Biofilter und Biowäscher. Beide Verfahren bauen die luftverun‐
reinigenden Stoffe mithilfe von Mikroorganismen ab. Biofilter werden nach VDI 3477 [42] in einer Viel‐
zahl von Anwendungsfällen eingesetzt. Voraussetzung  ist  jedoch, dass die Substanzen wasserlöslich 
und biologisch hinreichend  schnell abbaubar  sind. Bei Biofiltern  leitet man das Rohgas durch eine 
Schüttung organischen oder anorganischen Materials, das mit den Mikroorganismen besetzt ist. Die 
abzubauenden Stoffe werden auf dem Film der Mikroorganismen sorbiert und verstoffwechselt [42]. 
Ein ähnlicher Mechanismus liegt auch dem Biowäscher zugrunde. Das Wasser im Wäscher absorbiert 
die Schadstoffe, die anschließend im Regenerierreaktor von im Wasser suspendierten Bakterien um‐
gesetzt werden [43]. Beiden Verfahren ist gemein, dass sie kontinuierlich mit relativ konstanten Bedin‐
gungen im Rohgas betrieben werden sollten. Bei Schwankungen der Schadstoffzusammensetzung und 
der ‐fracht im Rohgas besteht die Gefahr, dass Emissionsbegrenzungen nicht eingehalten werden, weil 
die Anpassung der Bakterienkultur längere Zeiträume in Anspruch nimmt. 
2.2.2 Nicht‐thermisches Plasma 
Das Prinzip des nicht‐thermischen Plasmas basiert beispielsweise auf einer Barriereentladung, die zu 
einer Ionisation der Gasbestandteile (Bildung von Radikalen) führt und damit letztlich einen Oxidati‐
onsprozess anstößt. Über mehrere Zwischenschritte kommt es dabei zum Abbau der organischen Koh‐
lenwasserstoffverbindungen hin zu Kohlenstoffdioxid und Wasser [35]. „Das Nicht‐Thermische Plasma 
wird vorwiegend zur Behandlung von Geruchsemissionen eingesetzt, in seltenen Fällen auch für hö‐
here Kohlenwasserstoffbeladungen“ (zitiert nach [34]). 
2.2.3 Katalytische Verfahren 
Katalytische Abgasreinigungsverfahren können eingesetzt werden, um Abgasinhaltsstoffe bei einem 
relativ – im Vergleich zur thermischen Abgasreinigung – niedrigeren Temperaturniveau oxidativ umzu‐
setzen. Nach [44] liegt die Temperatur in Abhängigkeit vom verwendeten Katalysator und vorliegen‐
den Abgasinhaltsstoffen zwischen ሺ300…600ሻ	°C. Eine  Injektion von Ozon bzw.  ionisierter Luft vor 
dem Katalysator kann die Reaktionstemperatur weiter absenken [45]. Der Abgasvolumenstrom wird 
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sowohl durch eine Wärmerückgewinnung (Abluftvorwärmer) als auch durch einen (direkten oder indi‐
rekten) Erhitzer auf die notwendige Temperatur am Katalysatoreintritt erwärmt. Die organischen In‐
haltsstoffe werden dann exotherm umgesetzt. Als Katalysatormaterial kommen sowohl Edelmetalle 
als auch Mischoxide zum Einsatz. „Bei den katalytischen Verfahren ist eine wesentliche Voraussetzung, 
dass die zu oxidierenden Substanzen keine Katalysatorgifte enthalten. Es muss ausgeschlossen wer‐
den, dass es zu einer Katalysatordeaktivierung (z. B. durch Schwefel oder Phosphor) oder zum Verblo‐
cken  (z. B.  durch Oxidationsprodukte  aus  siliziumorganischen Verbindungen)  kommt“  (zitiert  nach 
[46]). Eine frühzeitige Deaktivierung des Katalysators kann toleriert werden, wenn die Standzeit trotz‐
dem wirtschaftlich vorteilhaft  ist [47]. Bei ausreichend hoher organischer Fracht  ist der autotherme 
Betrieb der katalytischen Oxidation (ohne Zusatzbrennstoff) möglich. 
2.2.4 Thermische Verbrennung 
Die thermische Verbrennung setzt die Gasinhaltsstoffe in einer Feuerung oxidativ um. Dabei werden 
sowohl deren Energieinhalt als auch ggf. die Zufeuerung eines Brennstoffes (z. B. Erdgas) genutzt, um 
die Verbrennungstemperatur zu erreichen. Grundsätzlich lassen sich drei verschiedene Verfahrensva‐
rianten unterscheiden: 
A) Einspeisung in eine bestehende Feuerung 
Hierbei wird ein Teil der Verbrennungsluft einer bestehenden Feuerung durch Abluft aus Emis‐
sionsquellen ersetzt, so dass durch den Heizwert der Schadstoffe der Brennstoffbedarf redu‐
ziert wird. Es kann sich bei der Feuerung z. B. um einen Kessel, einen Motor oder eine Turbine 
handeln. Hierfür sind i. d. R. Anpassungen sowohl am Brenner als auch in der Sicherheitskette 
(Überwachung und Regelung des Restsauerstoffgehalts) notwendig. Nach  [48]  ist mit einer 
Wärmeerzeugung von 0,9	kWh/m୬ଷ  zu rechnen (Bild 8). „Vielfach ist der Abluftvolumenstrom 
deutlich größer als der benötigte Verbrennungsluftvolumenstrom, so dass diese Variante nicht 
oder erst nach einer Aufkonzentration zum Tragen kommen kann.“ (zitiert nach [37]). 
B) Nachverbrennung mit/ohne rekuperativer Abluftvorwärmung oder/und Prozesswärmeerzeu‐
gung (TNV) 
Im Fall der TNV (Fall B) kann eine relativ hohe Abluftvorwärmung durch zugehörige Rekupera‐
toren in der Abhitzestrecke erreicht werden. Jedoch ist meist immer noch eine Temperatur‐
differenz Δߴ von etwa 200	K durch den Heizwert von Lösemitteln und ggf. Zusatzbrennstoff 
(z. B. Erdgas) aufzubringen. Bei TNV‐Anlagen, die als Ganzstahl‐Anlagen ausgeführt werden, ist 
i. d. R.  kein autothermer Betrieb  realisierbar, da  immer eine Temperaturdifferenz Δߴ  von 
etwa ሺ30…50ሻ	K durch den Brenner aufgebracht werden muss (zitiert nach [37]). Hier fällt 
dann eine Wärme zur Auskopplung von ሺ0,1…0,3ሻ	kWh/m୬ଷ  an [48]. Die TNV ist eine weit‐
verbreitete, in vielen Branchen eingesetzte Abluftreinigungseinrichtung [49].  
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C) Regenerative Thermische Oxidation (RTO) 
Die  thermische Nachverbrennung mit  regenerativer Abluftvorwärmung  zeichnet  sich durch 
eine sehr hohe Abluftvorwärmung und damit einen äußerst geringen Zusatzenergiebedarf aus. 
Die RTO erreicht bereits bei einer Lösemittelbeladung von etwa ሺ1,5…2,0ሻ	g/mଷ einen au‐
tothermen Betriebspunkt [33, 49]. Sofern die Anlage überautotherm betrieben wird, kann zu‐
sätzlich Prozesswärme im heißen Bypass ausgekoppelt werden [33]. Nach [34] kann sogar eine 
weitergehende Auskopplung von Wärme energetisch günstig sein (vgl. Abschnitt 2.4). 
  
Bild 8: Wärmeabnahme in Abhängigkeit vom Abluftvolumenstrom (verändert nach [48]) 
 
2.3 Verfahrensauswahl 
Die Auswahl geeigneter Verfahren zur Abluftreinigung ist grundsätzlich anwendungsspezifisch. Es sind 
dabei sowohl die jeweiligen Gegebenheiten in der vorgelagerten Produktion als auch die Rahmenbe‐
dingungen weiterer Entwicklungsabsichten am Standort zu berücksichtigen. Verallgemeinernde Aus‐
sagen gestalten sich schwierig. Um dennoch die Vorgehensweisen bei der Verfahrensauswahl zu ver‐
deutlichen,  ist ein typischer Anwendungsfall ausgewählt worden, anhand dessen die verschiedenen 
Verfahrensvarianten diskutiert werden. 
2.3.1 Anwendungsfall 
Als Anwendungsfall wird ein mittelständisches Unternehmen aus dem Bereich der Bedruckung flexib‐
ler Verpackungen  ausgewählt. Dieses Unternehmen  setzt bei  verschiedenen Druckverfahren  (Tief‐
druck,  Flexodruck,  Kaschierung)  Lösemittel wie  Ethylacetat  und  Ethanol  ein,  um  die  erforderliche 
Druckqualität zu erzielen. Die Farben, die als „high‐solids“ eingekauft werden, werden mit Lösemitteln 
auf die für den Druckprozess notwendige Viskosität eingestellt. Nach dem Farbauftrag muss das be‐
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druckte Medium getrocknet werden, wobei die Farbe fixiert wird. Im Trockner, der aus Arbeitsschutz‐
gründen im Unterdruck betrieben wird, verdampfen die Lösemittel und gelangen mit der Abluft in eine 
Abgasreinigungseinrichtung, die die gesetzlichen Vorgaben erfüllt (z. B. [30]). 
Als Rahmenbedingungen für die weiteren Betrachtungen werden 6.000 Betriebsstunden pro Jahr so‐
wie  ein Abluftvolumen  von bis  zu 60.000	m୬ଷ/h  angesetzt. Der  Lösemitteleinsatz beträgt maximal 
250	kg/h, wobei Lösemittelspitzen  in der Abluft bis zu ሺ8…12ሻ	g/m୬ଷ  entstehen können. Von den 
verschiedenen Emissionsquellen fördern Ventilatoren die Abluft auf einen zentralen Sammler, dessen 
ausreichende Dimensionierung eine fluiddynamische Entkopplung von Produktion und Abgasreinigung 
ermöglicht. Die Produktion wird mit Prozesswärme über ein Thermalölnetz (Vorlauf ca. 230	°C, Rück‐
lauf 200	°C) mit bis zu 1.700	kW versorgt. 
2.3.2 Verfahren der Lösemittelrückgewinnung 
Die eingesetzten organischen Lösemittel stellen einen Wertstoff dar, der im Einkauf etwa 1,30	EUR/kg 
kostet. Bei einem Lösemitteleinsatz von 250	kg/h sind damit nicht unerhebliche jährliche Betriebsmit‐
telkosten (1,95	Mio. EUR/a) verbunden. Wie schon zu Beginn von Kapitel 2 dargelegt, sollten daher 
erste Überlegungen immer einer stofflichen Rückgewinnung gelten. 
Die Rückgewinnung erfolgt heute mit dem Einsatz von adsorptiven Verfahren zur Aufkonzentration der 
Abluft und anschließender Desorption und Kondensation des Desorbates erst ab einem Lösemittelein‐
satz von ca. 1	t/h. Eine Desorption mit Wasserdampf (Verdrängungsadsorption) ermöglicht zwar rela‐
tiv geringe Temperaturen (bis ca. 130	°C), jedoch werden bis zu 6	kg Wasserdampf je kg Lösemittel 
benötigt [50]. Hieraus resultiert wiederum nach der Kondensation eine energetisch aufwendige Tren‐
nung der teilweise wasserlöslichen Lösemittel, die eine Wasserdampfdesorption unwirtschaftlich ma‐
chen. Alternativ kann eine Desorption mit Inertgas bei ca. 210	°C durchgeführt werden. Dabei zerset‐
zen sich jedoch Teile der Lösemittel, z. B. Ethylacetat mit Luftfeuchte auf der Aktivkohle zu Essigsäure 
[51, 52]. Somit ist eine Lösemittelrückgewinnung für Massenströme von unter 1	t/h zumindest derzeit 
wirtschaftlich nicht darstellbar. 
Im Rahmen eines von der Deutschen Bundesstiftung Umwelt geförderten Vorhabens wird als Alterna‐
tive seit 2013 ein absorptives Aufkonzentrationsverfahren zur Lösemittelrückgewinnung entwickelt. 
Die vorliegende Arbeit behandelt einen Teilaspekt dieses Vorhabens. Grundlage des Verfahrens bildet 
eine Absorption der Lösemittel mit einem organischen Hochsieder (z. B. Genosorb 1843 der Fa. Clari‐
ant [53]) mit anschließender Inertgasdesorption (bei etwa ሺ120…130ሻ	°C) und Kondensation der Lö‐
semittel. Im Rahmen der ersten Projektphase wurde zunächst die Absorption von Lösemittelkonzent‐
rationen von bis zu ca. 10	g/m୬ଷ  entwickelt [51]. Zum Zeitpunkt der Erstellung der vorliegenden Arbeit 
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wird die Technikumsanlage im Bypass der Abluft einer Druckanlage in der Industrie erprobt, um den 
Nachweis der Wiedereinsetzbarkeit der Lösemittel zu führen.  
In Abschnitt 2.4 wird der Verfahrensansatz der absorptiven Aufkonzentration mit anschließender Kon‐
densation dem „klassischen“ Entsorgungsverfahren der RTO für den spezifischen Anwendungsfall  in 
wirtschaftlicher und ökologischer Sicht gegenübergestellt.3 
2.3.3 Verfahren der Detoxifizierung 
In Abschnitt 2.2 sind bereits die verschiedenen Verfahren der Detoxifizierung vorgestellt worden. We‐
gen einer durchschnittlichen Lösemittelkonzentration  in der Abluft des gewählten Beispielprozesses 
von 4	g/m୬ଷ  (Spitzen bis zu 12	g/m୬ଷ) scheiden biologische Verfahren aus. Ebenso sind die wirtschaft‐
lichen Rahmenbedingungen für den Einsatz des nicht‐thermischen Plasmas nicht gegeben, wie aus der 
VDI 2441 [35] abgeleitet werden kann. 
Der Einsatz „reiner“ organischer Lösemittel, die keine Katalysatorgifte wie Schwefel, Phosphor oder 
Silizium enthalten, ermöglicht grundsätzlich den Einsatz katalytisch‐oxidativer Abgasreinigungsverfah‐
ren. Bei den eingesetzten Lösemitteln beträgt die Wärmetönung bis zu 20	K je g/m୬ଷ , so dass bei einer 
Lösemittelspitze die Temperatur im Katalysator um bis zu 240	K ansteigt. Dies erfordert eine schnelle 
Regelung des Bypasses durch den für die Wärmerückgewinnung notwendigen Luftvorwärmer. In der 
Praxis wird  eine  katalytische Abgasreinigungsanlage  für  vergleichbare Anwendungsfälle  nicht bzw. 
sehr selten eingesetzt. 
Die drei verschiedenen Verfahrensvarianten der  thermischen Nachverbrennung sind  für diesen An‐
wendungsfall uneingeschränkt anwendbar und unterscheiden sich lediglich hinsichtlich der Betriebs‐
mittelkosten. In der Regel existiert keine Kesselfeuerung in der benötigten Größenordnung, bei der bis 
zu 60.000	m୬ଷ/h an Verbrennungsluft kontinuierlich substituierbar sind. Beim Einsatz einer  thermi‐
schen Nachverbrennung mit rekuperativer Abluftvorwärmung ist die Differenz zwischen erreichbarer 
Abluftvorwärmtemperatur von 550	°C und Brennkammertemperatur von 750	°C durch Zufeuerung 
von Erdgas bzw. Fracht an organischen Lösemittel aufzubringen, wobei durch eine Erdgasflamme die 
Zündung sichergestellt sein muss. Aus der Differenz von 200	K ergibt sich ein Bedarf von etwa 4,5	MW 
an chemisch gebundener Energie. Aus wirtschaftlicher Sicht ist dieses Verfahren im Anwendungsfall 
nicht einzusetzen.4 
                                                            
3 Die Darstellung greift Erkenntnisse aus einem aktuellen Forschungsvorhaben auf. Sofern sich der Technologie‐
ansatz im Technikumsmaßstab (bzw. bei einer ersten Hauptausführung) bewährt, erweitert sich das Spektrum 
möglicher Abgasreinigungsverfahren.  Somit  kann die  spezifische Auswahl  dann  gezielter  entsprechend wirt‐
schaftlicher und/oder ökologischer Gesichtspunkte erfolgen. 
4 In den 1990er Jahren setzte der Beispielbetrieb eine TNV für einen Abluftvolumenstrom von bis zu 25.000	m୬ଷ/h 
ein. Mit einer Ersatzinvestition in eine RTO‐Anlage konnte die im Betrieb benötigte Erdgasmenge erheblich re‐
duziert werden. 
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Im Gegensatz zur TNV kann eine RTO‐Anlage  im spezifischen Anwendungsfall autotherm betrieben 
werden. Mit einer Konzentration von ሺ1,5…2,0ሻ	g/m୬ଷ  an organischen Lösemitteln ist der autotherme 
Betriebspunkt erreichbar. [54] zeigt, dass diese Technologie inzwischen das bevorzugte Verfahren in 
der Druckbranche darstellt. Neben vergleichsweise geringen Betriebsmittelkosten besteht zusätzlich 
die Möglichkeit der Prozesswärmeerzeugung. In Abschnitt 2.5 wird eine Erweiterung des Regelmecha‐
nismus des heißen Bypasses vorgestellt, der eine effizientere Prozesswärmeerzeugung ermöglicht. 
 
2.4 Vergleich von Lösemittelrückgewinnung und thermischer Nachverbrennung 
Der Vergleich der  Lösemittelrückgewinnung mit der  thermischen Nachverbrennung  für den  in Ab‐
schnitt 2.3 dargestellten Anwendungsfall orientiert sich an den Erkenntnissen der von der Deutschen 
Bundesstiftung Umwelt geförderten Vorhaben „eSorb“ und „NALF“ (AZ 30932‐21/2) [51] und der dar‐
aus resultierenden Veröffentlichung beim Clausthaler Zentrum für Materialtechnik [55]. 
2.4.1 Konzept der Lösemittelrückgewinnung 
Das Konzept der Lösemittelrückgewinnung mit absorptiver Aufkonzentration besteht aus einer mehr‐
stufigen Wäsche  (Absorption) mit  einem  organischen  Hochsieder,  einer  anschließenden  Inertgas‐
desorption sowie einer mehrstufigen Kondensation des Desorbates.5 
Die Abluft wird zunächst auf eine relativ niedrige Eingangstemperatur (൏ 25	°C) gekühlt, da das Ab‐
sorptionsvermögen des Hochsieders mit steigender Temperatur nachlässt [51]. In Bild 9 ist die Absor‐
berkaskade dargestellt. Das Absorbens wird dabei  im Gegenstrom zur  lösemittelhaltigen Abluft ge‐
führt. Innerhalb eines Absorbergehäuses erfolgt eine mehrmalige Druckzerstäubung des organischen 
Hochsieders, um eine höhere spezifische Stoffübergangsfläche und damit eine möglichst hohe Löse‐
mittelbeladung zu erzielen. Über einen integrierten Demister wird ein Tröpfchenmitriss in Reingas ver‐
hindert [52].  
Die anschließende Desorption nutzt (weitgehend trockenes) Inertgas, das kostengünstig durch nahstö‐
chiometrische Erdgasverbrennung in einem Brennwertkessel erzeugt wird [55]. Als Desorptionstem‐
peratur sind etwa ሺ120…130ሻ	°C notwendig. Die Aufheizung des Absorbates erfolgt über eine Wär‐
merückgewinnung sowie eine Spitzenaufheizung. Die Inhaltsstoffe des Desorbates wiederum werden 
in drei Stufen kondensiert: 
 
                                                            
5 Das zugehörige Forschungsprojekt ist detailliert in [51] dokumentiert, Erkenntnisse wurden u.a. in [52, 55] ver‐
öffentlicht. 
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Bild 9: Verfahrensansatz für Absorberkaskade einer Hauptausführung [55] 
 
1. Bis etwa 50	°C erfolgt eine Kondensation des organischen Hochsieders, der der Desorption 
erneut vorgelegt wird. 
2. Bis 2	°C kondensiert ein Gemisch, das überwiegend aus Wasser und wenig Lösemitteln be‐
steht. 
3. Bei Temperaturen unter െ40	°C erfolgt dann eine Kondensation der vorwiegend organischen 
Lösemittel. 
Die in den Stufen 2 und 3 abgeschiedenen Gemische werden im Anschluss einer Aufarbeitung zuge‐
führt, so dass die organischen Lösemittel am Ende wieder in der Produktion eingesetzt werden können. 
2.4.2 Konzept der Entsorgung (Regenerative Thermische Oxidation) 
Die Regenerative Thermische Oxidation (RTO) ist ein Entsorgungsverfahren, das die organischen Gas‐
inhaltsstoffe  in die nicht‐toxischen Verbindungen Kohlenstoffdioxid und Wasser umwandelt  (siehe 
hierzu Gleichung (3)). Die RTO arbeitet in den zyklisch umzuschaltenden Keramik‐Regeneratoren mit 
einer extrem hohen Abluftvorwämung, so dass der Brennstoffbedarf sehr gering ist. Bild 10 zeigt den 
Aufbau. Die lösemittelhaltige Abluft wird durch den Ventilator gefördert und z. B. im Regenerator A 
vorgewärmt. Die Oxidation erfolgt dabei sowohl im Regeneratorbett als auch in der Brennkammer, die 
oberhalb der Regeneratoren A, B und C angeordnet ist. Im Regenerator C kühlt sich das Gas ab und 
kann anschließend über den Kamin als Reingas abgeleitet werden. Um Emissionsspitzen beim Um‐
schalten zwischen den Regeneratoren zu vermeiden, wird der Regenerator B vor dem Umschalten auf 
den Betriebszustand „Vorwärmen“ noch mit Reingas gespült, das als Emission Cut Back wieder der 
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Abluft vorgelegt wird. Nach einer relativ kurzen Dauer erfolgt zyklisch die Umschaltung der Regenera‐
toren, wobei der vorher gespülte (C) dann Reingas führt, der vorher Reingas führende (B) Abluft und 
der vorher Abluft führende (A) gespült wird usw. Im überautothermen Betrieb kann über den heißen 
Bypass ein Reingasenthalpiestrom aus der Brennkammer ausgekoppelt werden, so dass Prozesswärme 
beispielsweise über ein Thermalöl‐ oder Heißwassernetz zur Verfügung steht [19, 34]. 
 
Bild 10: Schema einer Regenerativen Thermischen Oxidation (RTO) mit Prozesswärmeauskopplung [34] 
 
2.4.3 Bilanzierung und Bewertung 
Für eine Betrachtung der Wirtschaftlichkeit beider Konzepte wird eine Bilanzierung der Stoff‐ und Ener‐
gieflüsse vorgenommen, so dass zunächst die Betriebsmittelkosten ermittelt werden können.6 Der Bi‐
lanzraum erstreckt sich dabei von der Herstellung der Lösemittel (in einem vorgelagerten Prozess) über 
deren Freisetzung im Produktionsprozess bis zur Ableitung des Reingases in die Atmosphäre. 
                                                            
6 Referenzanlage  ist – wie bereits vermerkt – eine Produktion mit einem Lösemitteleinsatz  (Ethylacetat) von 
250	kg/h bei einem Abluftvolumenstrom von 60.000	m୬ଷ/h 
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Der Einkauf der Lösemittel ist in der Bilanzierung und Bewertung mit 1,30	EUR/kg berücksichtigt.7 Die 
Herstellung der organischen Lösemittel ist mit CO2‐Emissionen verbunden. [56] setzt für die Herstel‐
lung von einem Kilogramm Ethylacetat 2,84	kg Kohlenstoffdioxid an, die berücksichtigt werden müs‐
sen. 
Die RTO setzt die lösemittelhaltige Abluft aus dem Produktionsprozess oxidativ um. Bei einem über‐ 
autothermen Betrieb, wie es beim Verpackungsdruck i. d. R. der Fall ist, wird im heißen Bypass Wärme 
für die Produktion ausgekoppelt. Diese wird dem Abluftreinigungsverfahren hier mit 800	kW୲୦ gutge‐
schrieben [55]. Als elektrische Energie werden 150	kWୣ୪ zum Antrieb der Ventilatoren etc. benötigt 
(Tabelle 1). 
Die Lösemittelrückgewinnung ist verfahrenstechnisch sehr viel aufwendiger. Die Betrachtungen in die‐
sem Beispiel gehen von einer 92	% Rückgewinnung8 der Lösemittel aus. Bild 11 zeigt die vereinfachten 
Verfahrensschritte sowie die zuzuführenden elektrischen und thermischen Energien. In das Gesamt‐
konzept  ist  eine  Turbine mit  2,1	MW  Feuerungswärmeleistung  als  Kraft‐Wärme‐Kopplungsanlage 
(KWK)  integriert. Das Abgas der Turbine wird zur Spitzenaufheizung  in der Desorption genutzt. Der 
Wirkungsgrad für die elektrische Stromerzeugung wurde mit 30	% angesetzt, so dass 630	kWୣ୪ für die 
Lösemittelrückgewinnung zur Verfügung stehen. Für die Lösemittelrückgewinnung müssen außerdem 
ein Kaltwassersatz sowie eine Kältemaschine (Tieftemperaturkälte) betrieben werden. Die Absorption 
ist – wie dargelegt – sehr temperatursensibel [51]. Bereits Erhöhungen der Absorptionstemperatur um 
wenige Kelvin führen zu einer Reduzierung der Absorptionsrate um mehrere Prozentpunkte. Die be‐
nötigte Kühlleistung der Hauptausführung berücksichtigt dabei die Leistung der Pumpen der Druckzer‐
stäubung, die sich als dissipative Energie in einer Temperaturerhöhung des organischen Hochsieders 
niederschlägt. In Abhängigkeit von der Außentemperatur unterliegt die Kühlleistung ferner saisonalen 
Schwankungen. Wie schon beschrieben, soll das Inertgas für die Desorption mit einem Brennwertkes‐
sel erzeugt werden. Es wird angenommen, dass 220	kW୲୦ aus der Inertgaserzeugung in der Lösemit‐
telaufbereitung genutzt werden können. 
Beide Verfahren (Verbrennung und Rückgewinnung) binden Investitionskapital und verursachen nicht 
unerhebliche Betriebsmittelkosten, die der eigentlichen Produktion hinzuzurechnen sind. Die Investi‐
tionskosten von 900.000	EUR für die RTO und 3.650.000	EUR für die Lösemittelrückgewinnung ba‐
sieren auf aktuellen Marktzahlen bzw. auf einer Abschätzung der Apparatekosten (vgl. [55, 58]). Bei 
                                                            
7 Die Zahlen entstammen aus der Wirtschaftlichkeitsanalyse des DBU‐Projektes eSorb/NALF, Stand Dezember 
2016 
8 Bei den Annahmen für diesen Beispielfall lassen sich 230	kg/h	an wiedergewonnenem Ethylacetat in den Pro‐
duktionsprozess zurückführen. 20	kg/h an Ethylacetat sind zu ersetzen, um Verluste (Reingasemissionen, diffuse 
Emissionen, Destillationsrückstände) auszugleichen. 
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der RTO sind 200.000	EUR  für  Infrastrukturmaßnahmen berücksichtigt. Die Kosten der Lösemittel‐
rückgewinnung setzen sich zu etwa gleichen Teilen aus Absorption, Desorption, Kondensation inklusive 
Lösemittelaufarbeitung, BHKW, Erstbefüllung mit organischem Hochsieder  sowie  Infrastrukturmaß‐
nahmen zusammen. 
 
Tabelle 1: Bilanzierung der RTO und Lösemittelrückgewinnung 
Folgende Faktoren wurden berücksichtigt: 
 Für el. Energie 0,535	kg	COଶ/kWhୣ୪ im Deutschen Strommix 2015 [57] 
 Für Erdgas H 0,201	kg	COଶ/kWh୲୦ nach Verbrennungsrechnung 
 Für die Entsorgung des Destillationsrückstandes 2,0	kg	COଶ/kg୐୑ nach Verbrennungsrechnung 
 Für die Lösemittelherstellung: 2,84	kg	COଶ/kg	Ethylacetat [56] 
Lfd. 
Nr.  Bezeichnung 
RTO  Lösemittelrückgewinnung 
Menge  CO2‐Äquiv. [ܓ܏ ۱۽૛/ܐ]  Menge 
CO2‐Äquiv. 
[ܓ܏	۱۽૛/ܐ] 
1  Lösemittelherstellung  250 kg/h 710,0 250 kg/h  710,0
2  Wiedereinsatz rückge‐wonnener Lösemittel 
‐‐‐   ‐230 kg/h  ‐653,2
3  Oxidative Entsorgung in der RTO9 
250 kg/h 500,0  
4  Wärmeauskopplung im heißen Bypass10 
‐800 kWh୲୦ ‐160,8  
5  Elektrische Energie der Abluftreinigung 
150 kWhୣ୪ 80,3 362 kWhୣ୪  193,7
6  Kältebereitstellung (minimal) 
‐‐‐   268 kWhୣ୪  143,4
7  Kältebereitstellung (maximal) 
‐‐‐   394 kWhୣ୪  210,8
8  Erdgasbedarf für Inert‐gaserzeugung 
‐‐‐   220 kWh୲୦  44,2
9  Erdgasbedarf für Tur‐bine 
‐‐‐   2.100 kWh୲୦  422,1
10  Stromerzeugung in Turbine 
‐‐‐   ‐630 kWhୣ୪  ‐337,1
11  Entsorgung des Destil‐lationsrückstandes11 
‐‐‐   20 kg/h  40,0
 
Summe 
‐800 ܓ܅ܐܜܐ 2.320 ܓ܅ܐܜܐ 
150 ܓ܅ܐ܍ܔ 0…126 ܓ܅ܐ܍ܔ 
    1.129,5   563,1…630,5
 
                                                            
9 Der überwiegende Anteil der Lösemittel wird in der RTO oxidiert. Kleinere Massenströme gelangen entweder 
mit dem Reingas oder durch diffuse Emissionen in die Umwelt und werden dort letztlich durch biologischen Ab‐
bau ebenfalls zu CO2 und H2O oxidiert. 
10 Brutto; netto sind 88 % nutzbar (704	kWh୲୦) 
11 Der Destillationsrückstand wird extern durch Verbrennung (z.B.  in einer Müllverbrennungsanlage) entsorgt. 
Für die Bilanzierung werden diese CO2‐Emissionen berücksichtigt. 
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Bild 11: Energieflüsse der Lösemittelrückgewinnung (nach [55]) 
 
Die Abschätzung der Wirtschaftlichkeit basiert auf einem Vergleich der Kosten für einen Zeitraum von 
fünf Jahren. Neben den Investitionskosten sind hierfür auch die Betriebsmittelkosten zu ermitteln, die 
aus der Bilanzierung in Tabelle 2 abgeleitet werden können. Die wesentlichen Kosten für die RTO er‐
geben sich aus dem Einkauf der Lösemittel. Außerdem ist für den Betrieb der Ventilatoren, Antriebe 
etc. elektrische Energie notwendig. Wie bereits oben beschrieben, wird die Auskopplung von Prozess‐
wärme im heißen Bypass dem Verfahren gutgeschrieben. Hierbei wird ein Wirkungsgrad ߟ୲୦ ൌ 0,88 
berücksichtigt. 
Die Rückgewinnung der Lösemittel führt zu einem deutlich geringeren Einkauf (neuer) Lösemittel, um 
lediglich Verluste  im Verfahren, das von einer Rückgewinnungsquote von 92	% ausgeht, auszuglei‐
chen. Es werden insbesondere für die Kälteerzeugung erhebliche Mengen elektrischer Energie benö‐
tigt, deren Bedarf jahreszeitlich schwankt. In das Konzept ist eine Turbine mit 2,1	MW Feuerungswär‐
meleistung und einem elektrischen Wirkungsgrad ߟୣ୪ ൌ 0,3 integriert. Somit wird der Bedarf an Erdgas 
für den Betrieb des BHKW ebenso berücksichtigt wie die Gutschrift der erzeugten elektrischen Energie. 
Weitere Kostenpunkte ergeben sich durch den Erdgasbedarf bei der  Inertgaserzeugung, die Entsor‐
gung des Destillationsrückstandes und den Ersatz des Hochsieders, der mit dem Reingas ausgetragen 
wird. Zusätzlich zu den Betriebsmittelkosten von 316	EUR/h bei der RTO bzw. ሺ131…147ሻ	EUR/h 
bei der Rückgewinnung werden in der Kalkulation auch noch jährliche Wartungskosten berücksichtigt. 
Für die RTO werden 3,5	% der Investition jährlich angesetzt. Bei der Lösemittelrückgewinnung sieht 
der Ansatz 5,0	% vor. Der höhere Ansatz spiegelt Unwägbarkeiten beim Einsatz dieser innovativen und 
komplexen Technologie wider. 
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Tabelle 2: Übersicht der Betriebsmittelkosten von RTO und Lösemittelrückgewinnung 
      RTO  Lösemittelrückgewinnung 
1  Einkauf Lösemit‐tel (Etyhlacetat) 
1,30  
€/kg 
250 
kg/h  325,00 €/h 20 kg/h  26,00 €/h
2  Elektrische Ener‐gie 
0,13  
€/kWhel 
150 
kWhel/h  19,50 €/h
630…756 
kWhel/h  81,90…98,28 €/h
3  Erdgas  0,0407  €/kWhth 
704 
kWhth/h
‐28,65 €/h 2320 kWhth/h  94,42 €/h
4  Erzeugte elektri‐sche Energie 
0,13  
€/kWhel 
‐‐‐  ‐‐‐ 630 kWhel/h  ‐81,90 €/h
5 
Entsorgung des 
Destillationsrück‐
standes 
0,30  
€/kg  ‐‐‐  ‐‐‐ 20 kg/h  6,00 €/h
6  Ersatz des Hoch‐sieders 
15,00  
€/kg  ‐‐‐  ‐‐‐ 0,3 kg/h  4,50 €/h
    Summe    315,85 €/h   130,92…147,30 €/h
7  Wartung  3,5 bzw. 
5,0 % von der 
Investitions‐
summe 
 
31.500 €/a
 
182.500 €/a
 
Bild 12 zeigt die summierten Kosten für die Lösemittelrückgewinnung und die RTO über einen Zeitraum 
von 5 Jahren (bei – wie schon vermerkt – 6.000 Betriebsstunden pro Jahr). Der anfängliche Kostenvor‐
teil der RTO beruht auf dem niedrigen Investitionsbedarf. Jedoch verursacht die RTO erhebliche lau‐
fende Betriebsmittelkosten durch den permanenten Einkauf der Lösemittel. Somit sind die Gesamt‐
kosten beider Verfahren nach 3 Jahren ausgeglichen. Die Lösemittelrückgewinnung führt längerfristig 
zu geringeren Kosten. 
 
 
Bild 12: Gegenüberstellung der Kosten für einen 5‐jährigen Betrieb von Lösemittelrückgewinnung und RTO 
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Tabelle 1 zeigt außerdem die mit den einzelnen Strömen verbundenen Emissionen an Kohlenstoff‐
dioxid. Innerhalb des RTO‐Verfahrens ergeben sich stündlich Mengen von 1.129,5	kg an CO2‐Äquiva‐
lenten. Sie resultieren sowohl aus der Lösemittelherstellung als auch der oxidativen Umsetzung inner‐
halb der RTO. Aus Tabelle 1 ist zu ersehen, dass der elektrische und thermische Aufwand der Rückge‐
winnung sehr groß ist. Die bilanzielle Gutschrift der rückgewonnenen Lösemittel sowie die innerhalb 
der Turbine erzeugte elektrische Energie reduzieren  jedoch die Emissionen der CO2‐Äquivalente auf 
ሺ563,1…630,5ሻ	kg/h. Somit werden die Gesamtemissionen an Kohlenstoffdioxid um ሺ44…50ሻ	% re‐
duziert. 
 
2.5 Möglichkeiten der Prozesswärmebereitstellung 
2.5.1 Ausgangssituation 
Produktionsprozesse benötigen häufig Prozesswärme, die bedarfsgerecht bereitgestellt werden muss. 
Es wird postuliert, dass in diesen Prozessen auch organische Lösemittel freigesetzt werden, die einer 
Reinigungseinrichtung zugeführt werden müssen. Sofern eine Rückgewinnung der eingesetzten Löse‐
mittel technisch oder wirtschaftlich nicht möglich ist, wird eine oxidative Umsetzung gewählt, wobei 
z. B. in einer RTO über den heißen Bypass Prozesswärme erzeugt werden kann (Bild 10). Die Möglich‐
keit, eine RTO zur Thermalölerwärmung zu nutzen, wird nachfolgend einem direktbefeuerten Ther‐
malölkessel gegenübergestellt. Die Darstellungen im Abschnitt 2.5 basieren auf der Veröffentlichung 
[34].12 
Der Vergleich erfolgt für einen Abluftvolumenstrom von 60.000	m୬ଷ/h, also die bereits diskutierte Bei‐
spielproduktion. Es wird ein Bedarf an thermischer Energie in Höhe von 1.700	kW୲୦ angesetzt. Bild 13 
zeigt die Verschaltung von RTO und direktbefeuertem Thermalölerhitzer. Beide Anlagen können ge‐
nutzt werden, um Wärme  in das Thermalölnetz einzuspeisen.  Im  linken Teil des Bildes  ist eine RTO 
gezeigt, deren Funktion bereits in Abschnitt 2.3.3 erläutert wurde, auf der rechten Seite befindet sich 
der Thermalölkessel. Zu dessen Aufgaben zählt der Anfahrprozess des Wärmenetzes sowie die Restauf‐
heizung (Spitzenaufheizung) des Wärmeträgers, die nicht durch die Auskopplung von Reingas im hei‐
ßen Bypass der RTO bereitgestellt werden kann. In [34] wurde ein vereinfachtes Modell gebildet und 
die Betriebsweise berechnet mit dem Ziel, den Erdgaseinsatz zu mindern. 
                                                            
12 Textliche Übernahmen aus der gemeinsamen Veröffentlichung [34] werden in den Abschnitten 2.5.1 bis 2.5.4.1 
nicht gesondert kenntlich gemacht. 
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Bild 13: RTO‐System und Prozesswärmeerzeugung [34] 
 
2.5.2 Direktbefeuerter Thermalölkessel 
Das Modell des direkt befeuerten Wärmeträgererhitzers ist in Bild 14 dargestellt. 
 
Bild 14: Zur Bilanzierung des direkt befeuerten Wärmeträgererhitzers [34] 
 
Dem Erhitzer (Index Er) werden Erdgas (Enthalpiestrom ܪሶ୉,୉୰) und Luft (Enthalpietrom ܪሶ୐,୉୰) in leicht 
überstöchiometrischem Verhältnis ܮ zugeführt. Als Prozesswärmeleistung wird der Wärmestrom  ሶܳ ü,୉୰ 
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abgeführt, als Abgas (Index Ab) der Enthalpiestrom ܪሶ୅ୠ,୉୰. Die Transmissionswärmeverluste (Index Tr) 
werden als Anteil von  ሶܳ ü,୉୰ berücksichtigt (Im Gegensatz zur RTO wird  im Wärmeträgererhitzer die 
dem Frischluftventilator zugeführte elektrische Energie nicht die Transmissionswärmeverluste decken. 
Der zugehörige elektrische Energiestrom wird hier vernachlässigt): 
  ߝ ൌ ሶܳ୘୰,୉୰ሶܳ ü,୉୰   (4)
 
mit 
  ߝ: Transmissionswärmeverluste als Anteil von übertragenem Wärmestrom 
Die Energiebilanz liefert (für den stationären Fall) die Beziehung 
  ܪሶ୉,୉୰ ൅ ܪሶ୐,୉୰ െ ሶܳ୘୰,୉୰ െ ሶܳü,୉୰ െ ܪሶ୅ୠ,୉୰ ൌ 0  (5)
 
oder mit Gleichung (4) 
  ܪሶ୉,୉୰ ൅ ܪሶ୐,୉୰ െ ሺߝ ൅ 1ሻ ∙ ሶܳü,୉୰ െ ܪሶ୅ୠ,୉୰ ൌ 0  (6)
 
Setzt man vereinfachend für Erdgas und Luft eine Medientemperatur von ߴଵ ൌ ߴଶ ൌ 0	°ܥ an, erhält 
man 
  ሶ݉ ୅ୠ,୉୰ ൌ ሶ݉ ୉,୉୰ ∙ ൫߭୫୧୬,୤ ൅ ሺܮ െ 1ሻ ∙ ݈୫୧୬൯  (7)
 
sowie 
  ܪሶ୉,୉୰ ൌ ሶ݉ ୉,୉୰ ∙ ܪ୧,୉୰  (8)
 
ܪሶ୅ୠ,୉୰ ൌ ሶ݉ ୅ୠ,୉୰ ∙ ܿ୮,୅ୠଷ
ߴଷ
ڿ
0
∙ ߴଷ  (9)
(Hinweis: Da der Bezugspunkt der spez. Enthalpie zu ߴ଴ ൌ 0 °ܥ gewählt wurde, 
wird auf eine Differenzbildung verzichtet) 
 
 
mit 
  ܪ୧: Heizwert 
  ݈: Luftbedarf, spezifisch 
  ߭: Abgasmenge, spezifisch 
  Indizes: 
  Ab: Abgas; f: feucht; min: minimal 
Es ergibt sich für den Erdgasmassenstrom  ሶ݉ ୉,୉୰ die Beziehung: 
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  ሶ݉ ୉,୉୰ ൌ
ሺߝ ൅ 1ሻ ∙ ሶܳü,୉୰
ܪ୧,୉ െ ൫߭୫୧୬,୤ ൅ ሺܮ െ 1ሻ ∙ ݈୫୧୬൯ ∙ ܿ୮,୅ୠଷ
ߴଷ
ڿ
0
∙ ߴଷ
 
(10)
 
bzw. 
  ܪሶ୉,୉୰ ൌ ሶ݉ ୉,୉୰ ∙ ܪ୧,୉  (11)
 
Die spezifische Wärmekapazität ܿ୮,୅ୠଷ errechnet sich aus der Zusammensetzung des Abgases. 
2.5.3 Prozesswärmeauskopplung im heißen Bypass einer RTO 
2.5.3.1 Prozesswärmeauskopplung bei Nennlastbetrieb der RTO 
Die Modellbildung für ein RTO‐System gestaltet sich aufwendig, weil die zugehörigen funktionalen Ab‐
läufe zeitabhängig sind. Zur vereinfachten rechnerischen Abschätzung der Verhältnisse hat es sich als 
zweckmäßig erwiesen, das zeitabhängig arbeitende Regeneratorsystem  in ein stationär arbeitendes 
Rekuperatorsystem zu überführen [33, 54]. Ein zugehöriges Ersatzschaltbild findet sich in Bild 15. 
 
Bild 15: RTO‐Ersatzsystem für vereinfachte Betrachtungen [34] 
 
Der Wärmeübertragungsapparat W1 ersetzt die Regeneratoren (A, B, C in Bild 13), M1 bezeichnet den 
Brenner, der – wie bereits bemerkt – mit Ausnahme des Aufheizbetriebes ohne Brennerfrischluft be‐
trieben werden sollte, zumal sonst mehr Brennstoff benötigt würde (siehe z. B. [49]). In M2 teilt sich 
das Reingas auf die Apparate zur Wärmeübertragung W1 und W2 auf. In W2 wird der Wärmeträger 
erhitzt und in der Mischstelle M3 das abgekühlte Reingas aus W1 und W2 zusammengeführt, bevor es 
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das System verlässt. Geht man weiter davon aus, dass der Ventilator zur Förderung von Abluft und 
Reingas in der Abluft positioniert ist, dissipiert dessen (elektrische) Antriebsenergie weitestgehend im 
System. Näherungsweise werden hierdurch die Transmissionswärmeverluste kompensiert, so dass sie 
für dieses  System nicht weiter betrachtet werden.  Es  gilt dann  für den  in W1 übertragenen Wär‐
mestrom: 
  ሶܳ ü,୛ଵ ൌ ሶ݉ ୅୪ ∙ ൭ܿ୮,୅୪ଶ
ߴଶ
ڿ
0
∙ ߴଶ െ ܿ୮,୅୪ଵ
ߴଵ
ڿ
0
∙ ߴଵ൱  (12)
  ሶܳ ü,୛ଵ ൌ ሶ݉ ୖଷ ∙ ൭ܿ୮,ୖଷ
ߴଷ
ڿ
0
∙ ߴଷ െ ܿ୮,ୖସ
ߴସ
ڿ
0
∙ ߴସ൱  (13)
  ሶܳ ü,୛ଵ ൌ ݇୛ଵ ∙ ܣ୛ଵ ∙ Δߴ୫  (14)
 
und 
  Δߴ୫ ൌ
ሺߴଷ െ ߴଶሻ െ ሺߴସ െ ߴଵሻ
ln ሺߴଷ െ ߴଶሻሺߴସ െ ߴଵሻ
  (15)
 
für den Fall ungleicher Kapazitätsströme auf der wärmeauf‐ und wärmeabgebenden Seite von W1. 
In den obigen Gleichungen bedeuten: 
  ܣ: Wärmeübertragende Fläche des Wärmeübertragungsapparats W1 
  ܿ୮: Spezifische Wärmekapazität bei konstantem Druck 
  ݇: Wärmedurchgangskoeffizient des Wärmeübertragungsapparats W1 
  ሶ݉ : Massenstrom 
  ሶܳ ü: Übertragener Wärmestrom 
  ߴ: Temperatur (Celsius‐Skala) 
  Indizes: Al: Abluft; m: mittlere; R: Reingas; W: Wärmeübertragungsapparat; 1, 2, 3, …: laufen‐
der Index (Bild 15) 
Für den Wärmedurchgangskoeffizienten ݇ im Apparat zur Wärmeübertragung W113 gilt: 
                                                            
13 Wärmedurchgangskoeffizient für die einschichtige, ebene Wand; vereinfachend angesetzt 
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  ݇୛ଵ ൌ 11
ߙ୧ ൅
ݏ
ߣ ൅
1
ߙୟ
  (16)
mit 
ݏ: Wanddicke 
  ߙ: Wärmeübergangskoeffizient 
  ߣ: Wärmeleitkoeffizient der Wandung im Wärmeübertragungsapparat 
  Indizes: 
  a: außen; i: innen 
Aufgrund der in RTO‐Anlagen i. A. eingesetzten Wabenkörper mit relativ niedrigen Wandstärken ist es 
im Zuge dieser rechnerischen Abschätzung vertretbar, den Ausdruckes ݏ/ߣ zu vernachlässigen. Für den 
Fall ohne Heißgasauskopplung kann 
  ߙ୧ ൎ ߙୟ  (17)
 
angenommen werden. 
Wird hingegen Heißgas ausgekoppelt und Prozesswärme in W2 erzeugt, gilt mit guter Näherung 
  ܰݑ~ܴ݁௡  (18)
 
bzw. 
  ߙ~ ሶ݉ ௡,  (19)
 
mit 
ܰݑ: Nußelt‐Zahl 
ܴ݁: Reynolds‐Zahl 
݊: Exponent 
Damit kann man 
  ߙ୧
ߙୟ ൌ ቆ
ሶ݉ ଵ,ଶ
ሶ݉ ଷ,ସቇ
௡
  (20)
 
postulieren und ݇ je nach ausgekoppeltem Heißgasmassenstrom abschätzen. 
  
‐ 31 ‐ 
Verfahren zur Reduzierung von Emissionen flüchtiger organischer Verbindungen 
Weiter kann der eingespeiste Erdgasmassenstrom im Verhältnis zum sehr großen Abluftmassenstrom 
vernachlässigt werden. 
Eine Energiebilanz an W2 ergibt 
  ܪሶୖହ െ ሶܳü,୛ଶ െ ܪሶୖ଺ ൌ 0  (21)
 
mit 
  ܪሶ : Enthalpiestrom 
bzw. 
  ሶ݉ ହ,଺ ൌ
ሶܳü,୛ଶ
ܿ୮,ୖହ
ߴହ
ڿ
0
∙ ߴହ െ ܿ୮,ୖ଺
ߴ଺
ڿ
0
∙ ߴ଺
 
(22)
 
2.5.3.2 Prozesswärmeauskopplung bei Teillastbetrieb der RTO 
In Abschnitt 2.5.3.1 wird die Auskopplung im heißen Bypass über W2 für den Fall des Nennlastvolu‐
menstromes betrachtet. Es ist jedoch auch möglich, dass der Abluftvolumenstrom produktionsbedingt 
gegenüber dem Auslegungszustand reduziert wird. Dieses Verhalten kann mit dem bereits dargestell‐
ten Ansatz ebenfalls abgebildet werden. 
Nach Gleichung (14) und (16) gilt für den Apparat zur Wärmeübertragung W1 
  ሶܳ ü,୛ଵ ൌ ݇୛ଵ ⋅ ܣ୛ଵ ⋅ Δϑ୫ ൌ 11
ߙ୧ ൅
ݏ
ߣ ൅
1
ߙୟ
∙ ܣ୛ଵ ∙ Δߴ୫  (23)
 
Der Ausdruck ݏ/ߣ wird wieder vernachlässigt. Die Wärmeübergangskoeffizienten ߙ୧ und ߙୟ sind ab‐
hängig vom Betriebszustand der RTO im Vergleich zum Auslegungszustand. Im Teillastfall ergibt sich 
mit dem Ansatz der Gleichung (20) ein Wärmedurchgangskoeffizient ݇ von: 
  ݇୛ଵ 	ൌ 11
൬ ሶ݉ ଵ,ଶ,୘୐ሶ݉ ଵ,ଶ,୒୐൰
௡
⋅ ߙ୧
൅ 1
൬ ሶ݉ ଷ,ସ,୘୐ሶ݉ ଷ,ସ,୒୐൰
௡
⋅ ߙୟ
 
(24)
 
mit 
  Indizes: 
  NL: Auslegungsmassenstrom 
TL: Teillastmassenstrom (mit Berücksichtigung einer Heißgasauskopplung) 
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Die weitere Berechnung läuft dann analog zu den Ausführungen in Abschnitt 2.5.3.1 ab. 
2.5.4 Berechnung und Bewertung 
Es wird der Fall betrachtet, dass der direkt befeuerte Wärmeträgererhitzer keine Prozesswärme mehr 
erzeugen würde, auch nicht bei einem unterautothermen und autothermen Betrieb der RTO. Zur Be‐
stimmung des für eine Wärmeträgererhitzung  jetzt zusätzlich notwendigen Erdgasenthalpiestromes 
ܪሶ୉,୸୳ୱ wird zunächst eine auszukoppelnde Wärmeträgerleistung ܳ ሶ ü,୛ଶ vorgegeben. Zusätzlich ist auch 
die Reingasaustrittstemperatur festzulegen. Hieraus resultiert mit dem Festwert für die Reaktorkopf‐
temperatur (ߴଷ,ହ) der auszukoppelnde Reingasmassenstrom  ሶ݉ ହ,଺ (Gleichung (22)). Hat man zuvor die 
Vorwärmtemperatur ߴଶ,୭ୌ der Abluft ohne Heißgasauskopplung (Index oH) definiert und mithilfe der 
Gleichungen (12) bis (15) die Größe ݇ ∙ ܣ bestimmt, kann nun unter Verwendung der Gleichungen (16) 
und (20) der durch Reingasauskopplung veränderte Wärmedurchgang berechnet werden, wobei die 
wärmeübertragende Fläche ܣ unverändert bleibt. Durch Iteration ergibt sich die neue Abluftvorwärm‐
temperatur ߴଶ,୫ୌ (Index mH: mit Heißgasauskopplung). Daraus resultiert der zur Wärmeauskopplung 
benötigte zusätzliche Brennstoffenthalpiestrom (Erdgas): 
 
ܪሶ୉,୸୳ୱ ൌ ሶ݉ ୅୪ ∙ ൭ܿ୮,୅୪ଶ,୭ୌ
ߴଶ,୭ୌ
ڿ
0
∙ ߴଶ,୭ୌ െ ܿ୮,୅୪ଶ,୫ୌ
ߴଶ,୫ୌ
ڿ
0
∙ ߴଶ,୫ୌ൱  (25)
 
2.5.4.1 Ergebnisse der Berechnungen 
Betrachtet werden soll wiederum der gewählte Beispielbetrieb mit einem Abluftmassenstrom von 
ሶ݉ ଵ,ଶ ൌ 77.850	kg	 ∙ hିଵ	൫ൌෝ 60.000	m୬ଷ 	 ∙ hିଵ 	ൌ ሶܸ୅୪,୬	൯ 
Die für die Tiefdruck‐ und Flexoverpackungsmaschinen benötigte Prozesswärmeleistung beträgt – wie 
schon festgelegt – 
ሶܳ ü୛ଶ ൌ 1.700	kW 
Die Brennkammertemperatur ist mit 
ߴଷ,ହ ൌ 855	°C 
fixiert, die Abluftvorwärmtemperatur ohne Heißgasauskopplung mit 
ߴଶ,୭ୌ ൌ 825	°C, 
so dass für einen autothermen Betrieb der RTO‐Anlage eine Temperaturdifferenz von 
ߴଷ െ ߴଶ,୭ୌ ൌ 30	K 
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zu überwinden ist. Diese Temperaturdifferenz ist ohne Heißgasauskopplung entweder durch die che‐
misch gebundene Energie der Lösemittel oder des Erdgases aufzubringen, sie ist daher quasi dem Ab‐
luftreinigungsprozess an sich geschuldet. 
Setzt man für den Exponenten ݊ ൌ 0,5 (14, siehe auch [59]), ergeben sich die  in Bild 4 dargestellten 
Wirkungsgrade 
  ߟୖ୘୓ ൌ
ሶܳü,୛ଶ
ܪሶ୉,୸୳ୱ  (26)
 
als Funktion des Verhältnisses Ω 
  Ω ൌ ሶܳü,୛ଶሶܸ୅୪,୬   (27)
Eine Stabilitätsberechnung zeigt, dass ݊ keinen entscheidenden Einfluss auf die hier erhaltenen Ergeb‐
nisse hat, wenn der Parameter beispielsweise im Bereich von 0,4	 ൏ 	݊	 ൏ 	0,6 liegt. Zum Vergleich sind 
in Bild 16 die Wirkungsgrade ߟ୉୰ des direkt befeuerten Wärmeträgererhitzers eingezeichnet. Sie sind 
unabhängig von Ω und für ein Luftverhältnis von ܮ ൌ 1,2 sowie ߳ ൌ 0,015 berechnet. 
 
Bild 16: Wirkungsgrad der Prozesswärmeerzeugung innerhalb der RTO‐Anlage 
(durchgezogene Linien; Parameter: Austrittstemperatur von W2) im Vergleich zum direkt befeuerten Wärmeträgererhitzer 
(gestrichelte Linie; Wärmeträger: Thermalöl; Parameter: Austrittstemperatur abgasseitig) [34] 
                                                            
14 Im Gültigkeitsbereich ݊ ൌ 0,5 für laminare Strömung. 
0,6
0,8
1,0
1,2
1,4
1,6
1,8
2,0
0,0 10,0 20,0 30,0 40,0 50,0 60,0 70,0 80,0 90,0
W
irk
un
gs
gr
ad
 η[
‐]
Ω [kW/1000mn³/h]
100°C 150°C 200°C 250°C 300°C 350°C
RTO
݊ ൌ 0,5
ߴଷ,ହ ൌ 855	°C
ߴଶ୭ୌ ൌ 825	°C
ߴଵ ൌ 40	°C
Erhitzer
ܮ ൌ 1,2
߳ ൌ 0,015
Erdgas H
Erhitzer
RTO
  
‐ 34 ‐ 
Verfahren zur Reduzierung von Emissionen flüchtiger organischer Verbindungen 
Es zeigt sich, dass beispielsweise für Ω ൌ 28,33	kW ∙ h ∙ 1000ିଵ ∙ m୬ିଷ ൫ ሶܳü୛ଶ ൌ 1.700	kW൯ und eine 
Abgas‐/Reingastemperatur von 250	°C ein direkt befeuerter Wärmeträgererhitzer etwa 1.930	kW an 
Erdgas benötigen würde, die RTO hingegen lediglich etwa 1.570	kW, also etwa 20	% weniger. Verblüf‐
fenderweise erzeugt die RTO‐Anlage die Prozesswärme mit einem Wirkungsgrad von größer Eins. Eine 
nähere Betrachtung führt aber zu der Erkenntnis, dass der Energieerhaltungssatz sehr wohl erfüllt ist 
und das Phänomen auf das verbesserte Teillastverhalten des Abluftvorwärmers bei Heißgasauskopp‐
lung zurückzuführen ist. Erst bei Werten von Ω ൐ 75	kW ∙ h ∙ 1000ିଵ ∙ m୬ିଷ (entsprechend Wärmeträ‐
gerleistungen ൐ 4.500	kW im Beispielfall) gestaltet sich der Betrieb des direkt befeuerten Erhitzers als 
günstiger. 
Bild 16 verdeutlicht aber auch, dass die Austrittstemperatur von W2 einen wesentlichen Einfluss auf 
den Wirkungsgrad der Wärmeerzeugung hat. Je niedriger diese Temperatur bei den angenommenen 
Rahmenbedingungen ist, desto höher ist insgesamt der Wirkungsgrad. Das ausgewählte Beispielunter‐
nehmen betreibt ein Thermalölnetz (Vorlauf ca. 230	°C, Rücklauf 200	°C) zur Prozesswärmebereitstel‐
lung an den Produktionsmaschinen. Sofern jedoch ein anderes Wärmeträgernetz (z. B. Druckwasser) 
zur Verfügung steht, kann eine niedrigere Austrittstemperatur nach W2 erreicht werden, und der Wir‐
kungsgrad der Auskopplung steigt. 
In der Praxis wird die Abgasreinigungsanlage vielfach in Teillast und nicht bei Volllast betrieben. Mit 
dem beschriebenen Ansatz sind in Bild 17 die Wirkungsgrade der Prozesswärmeerzeugung im Teillast‐
betrieb aufgezeigt15 (oben: Nennlast mit 60.000	m୬ଷ/h; unten: Teillast mit 40.000	m୬ଷ/h). Es ist jeweils 
der thermische Wirkungsgrad über der Auskopplung im heißen Bypass aufgetragen. Farblich gekenn‐
zeichnet sind die verschiedenen erreichten Temperaturen  im heißen Bypass nach dem Wärmeüber‐
tragungsapparat W2. 
Wie man sieht,  führt auch  im Teillastverhalten eine Prozesswärmeerzeugung  im heißen Bypass der 
RTO zu Wirkungsgraden größer Eins. Bei kleinen Auskopplungen im heißen Bypass ist die Prozesswär‐
meerzeugung tendenziell effizienter, während bei hohen Auskopplungen von ሺ2.000…3.000ሻ	kW die 
Effizienz über alle Austrittstemperaturen abnimmt. An dieser Stelle sei angemerkt, dass die Vorwärm‐
temperatur (ߴଶ) innerhalb der RTO bei einer Auskopplung von 3.500	kW im Teillastbetrieb und einem 
Temperaturniveau nach W2 von 300	°C auf 540	°C einbricht. Ebenso ist die damit verbundene Aus‐
kopplung von 40	% zu hinterfragen.16 
                                                            
15 Die übrigen Betriebsparameter der RTO blieben gegenüber den bisherigen Betrachtungen unverändert. 
16 Im RTO‐Anlagenbetrieb sind eine Vorwärmtemperatur von 600	°C und ein maximaler Auskopplungsgrad von 
30	% erstrebenswert. Auch wenn die Brennkammertemperatur durch eine Erdgasfeuerung  sichergestellt  ist, 
muss ein kontrolliertes Temperaturprofil gewährleistet sein. 
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2.5.4.2 Diskussion und Bewertung 
Die Prozesswärmeerzeugung  im heißen Bypass einer RTO bietet dem Betreiber die Möglichkeit, die 
chemisch gebundene Energie  in den zu entsorgenden Abluftinhaltsstoffen zu nutzen. Ebenso  ist die 
Nutzung des heißen Bypasses zur Steuerung des Temperaturprofils  innerhalb der Anlage zwingend 
notwendig [33]. Wie  im Schema (Bild 13) zu sehen, wird das Wärmeträgernetz sowohl durch einen 
direktbefeuerten Kessel als auch über eine Auskopplung im heißen Bypass der RTO bedient. Die in [34] 
dargestellten Erkenntnisse sowie das analoge Verhalten im Teillastbetrieb (Abschnitt 2.5.4.1) können 
dazu  führen, die Wärmeauskopplung  im heißen Bypass als primäre Prozesswärmequelle zu nutzen. 
Dass bei einem Teillastbetrieb weniger Prozesswärme auskoppelbar  ist, geht  i. d. R. auch mit einem 
geringeren Wärmebedarf in der Produktion einher. Eine wesentliche Einflussgröße auf den Wirkungs‐
grad stellt das erreichbare gasseitige Temperaturniveau nach dem Apparat zur Wärmeübertragung 
dar. 
 
Bild 17: Wirkungsgrade für die Prozesswärmeerzeugung bei verschiedenen Auskopplungen im heißen Bypass, unterschieden 
nach Austrittstemperatur nach Wärmeübertragungsapparat W2 
(oben: RTO‐Betrieb bei 60.000	m୬ଷ/h Nennlast, unten: RTO‐Betrieb bei 40.000	m୬ଷ/h Teillast) 
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Nichtsdestotrotz  ist der direkt befeuerte Wärmeträgererhitzer notwendig, wenn  in der Produktion 
Stoffe ohne organische Inhaltsstoffe eingesetzt und freigesetzt werden, die nicht durch eine RTO be‐
handelt werden müssen. In diesem Fall besteht der Wärmebedarf der Produktionsanlagen weiterhin. 
Auch für das Anfahren des Wärmeträgernetzes sowie als Redundanz ist der direkt befeuerte Erhitzer 
notwendig. 
2.5.5 Resümee 
Der erreichbare Wirkungsgrad bei der Prozesswärmeauskopplung im heißen Bypass bei einem immis‐
sionsschutzrechtlich notwendigen Betrieb  einer RTO‐Anlage  kann  es ermöglichen, Produktionspro‐
zesse effizienter zu betreiben. Abschnitt 2.4 hat gezeigt, dass die Abluftreinigungseinrichtung ein Kos‐
tenfaktor für den Produktionsbetrieb ist, der – unabhängig von den Investitionskosten – nicht uner‐
hebliche Betriebsmittelkosten für elektrische und thermische Energie verursacht. Nach [49] kann die 
betrachtete Abluftreinigungseinrichtung auch als KWK17‐Anlage geplant werden. Hierbei ergibt sich 
zusätzlich die Möglichkeit, nicht benötigte Prozesswärme zur Erzeugung elektrischer Energie zu nut‐
zen. Eine Betrachtung und Bewertung möglicher Varianten schließt sich im nächsten Kapitel an. 
 
 
                                                            
17 KWK: Kraft‐Wärme‐Kopplung 
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3. Konzepte zur Erzeugung elektrischer Energie im heißen Bypass 
einer RTO 
3.1 Ausgangssituation 
Die Preise für elektrische und thermische Energie im industriellen Bezug haben sich in den letzten Jah‐
ren unterschiedlich entwickelt [60]. Nach [61] ist der Bezugspreis für Strom (ohne Umsatzsteuer (USt.)) 
seit 1998 von 9,34 auf 15,04	Cent/kWh im Jahr 2016 gestiegen.18 In einer Gegenüberstellung aus Da‐
ten des Statistischen Bundesamtes  [31]  für 2008 bis 2016  ist die Entwicklung der Bezugspreise  für 
Strom und Erdgas zu verfolgen  (Bild 18).  In dieser Abbildung wird deutlich, dass der Erdgaspreis  im 
Betrachtungszeitraum um 1,09	Cent/kWh gesunken ist, während der Strompreis um 3,26	Cent/kWh 
angestiegen ist. Im ersten Halbjahr 2016 unterscheiden sich die Preise damit um den Faktor 5. 
 
Bild 18: Entwicklung der industriellen Energiebezugspreise [31] 
 
Grundlage für die Umwandlung der Wärme in technische Arbeit ist ein Kreisprozess. Darin wird einem 
komprimierten Arbeitsmedium  kontinuierlich Hochtemperaturwärme  zugeführt.19 Das Medium  er‐
fährt dadurch eine Zustandsveränderung und kann infolgedessen Nutzarbeit abgeben (Entspannung). 
Anschließend wird niedertemperierte Wärme (Abwärme) abgegeben. Zur Schließung des Kreislaufes 
ist eine erneute Kompression des Mediums notwendig. Grundlage bildet der 1824 von Nicolas Carnot 
                                                            
18 Die unterschiedlichen Preise ergeben sich aus verschiedenen Datenquellen. Insbesondere die Spannweite für 
den Strombezugspreis ist erheblich [31, 60, 61]. 
19 Grundlage des klassischen Kraftwerksprozesses ist zunächst die Erzeugung eines Verbrennungsgases mit hoher 
Temperatur, um einen höchstmöglichen Wirkungsgrad zu erzielen. Daneben gibt es mit dem ORC‐Prozess (Orga‐
nic Rankine Cycle) noch einen Kreisprozess, der auch mit niedrigeren Gastemperaturen (ab etwa 80	°C) arbeitet 
(Einsatz z. B. bei der Geothermie; vgl. Abschnitt 3.2.4). 
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(1796‐1832) eingeführte Carnot‐Prozess, der aus je zwei Isothermen und Isentropen besteht. Die Be‐
schreibung des Kreisprozesses erfolgt dabei  für ein  ideales Gas  (Zustandsgleichung  für  ideale Gase) 
[62]. 
 
3.2 Verfahrensübersicht 
Für die Erzeugung von elektrischer Energie ist eine Vielzahl von Technologien einsetzbar [62]. Von [63] 
wird ein Hybrid‐Kraftwerk untersucht, das die heißen Abgase einer Brennstoffzelle  in einer Turbine 
verstromt. Es sind dabei – laut [63] – Wirkungsgrade von 70	% theoretisch möglich. 
Für den hier diskutierten Einsatzfall wird die thermische Energie durch Auskopplung eines Heißgases 
aus der Brennkammer einer RTO zur Verfügung gestellt. Dieses steht kontinuierlich mit einem Tempe‐
raturniveau von ca. 850	°C zur Verfügung. Je nach Betriebszustand und Anwendungsfall kann die Tem‐
peratur des ausgekoppelten Heißgases im Bereich von ሺ800…950ሻ	°C schwanken. 
3.2.1 Stirling‐Motor  
Nach  [60]  kann ein  Stirling‐Motor  zur elektrischen Energieerzeugung  im Bypass einer  thermischen 
Nachverbrennungseinrichtung eingesetzt werden.  Im Stirling‐Prozess wird ein Arbeitsmedium  (z. B. 
Helium) in zwei Zylindern kontinuierlich erwärmt und abgekühlt. Durch Kompression, Expansion und 
Transport des Gases zwischen den Zylindern werden Kolben angetrieben, die wiederum mit einem 
Generator gekoppelt sind.  In [60] wurde die Kombination einer thermischen Nachverbrennungsein‐
richtung mit einem Stirling‐Motor als KWK‐Anlage diskutiert. Unter der Prämisse einer erheblichen 
Preisspreizung zwischen Strom‐ und Erdgaspreis kann ein solches Konzept wirtschaftlich sein. 
Im Rahmen der vorliegenden Arbeit wird das Konzept eines Stirling‐Motors nicht weiterverfolgt, da es 
offenbar keine Anbieter in der notwendigen Leistungsklasse gibt. Eine Realisierung dieses Technolo‐
gieansatzes scheint somit zumindest derzeit nicht möglich. 
3.2.2 Dampfkraftprozess  
Im Dampfkraftprozess wird Wasser als Arbeitsmedium eingesetzt. Es werden – im Idealfall – kontinu‐
ierlich vier Zustandsänderungen durchlaufen: 
 Isentrope Verdichtung des Wassers 
 Isobare Wärmezufuhr im Verdampfer und Überhitzer 
 Isentrope Entspannung in der Turbine 
 Isobare Wärmeabfuhr im Kondensator 
Diese Darstellung wird als Clausius‐Rankine‐Prozess bezeichnet und geht auf Rudolf Clausius (1822‐
1888) und William Rankine (1820‐1872) zurück [62]. Bei der Übertragung auf einen realen Prozess sind 
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Wirkungsgrade bei der Verdichtung des Wassers und bei der Entspannung des Dampfes sowie Druck‐
verluste in den einzelnen Apparaten zu berücksichtigen.  
Das Arbeitsmedium erfährt im Verdampfer eine Phasenänderung aus dem flüssigen in den dampfför‐
migen Zustand. Zum umgekehrte Phasenübergang kommt es zum einen in der Turbine, die in praxi zu 
etwa 10	%  in das Nassdampfgebiet entspannt, und zum anderen  im Kondensator.  In der wässrigen 
Phase wird der Druck erneut gesteigert, da dies mit einem geringeren Aufwand behaftet ist (vgl. Ab‐
schnitt 3.2.3). Der Clausius‐Rankine‐Prozess ist der klassische Kreisprozess in „herkömmlichen“ Kraft‐
werken. Literaturquellen führen zahlreiche Maßnahmen auf, die zu einer Wirkungsgradsteigerung füh‐
ren können (z. B. Zwischenüberhitzung) (siehe u.a. [62]). Ebenso kann der Dampfkraftprozess mit ei‐
nem Gasturbinenprozess  kombiniert werden  (GuD‐Prozess),  um Gesamt‐Wirkungsgrade  von  etwa 
60	% zu erzielen [64].20 
3.2.3 Gasturbinenprozess  
Beim Gasturbinenprozess – der idealisiert als Joule‐Prozess (nach James Joule, 1818‐1889) beschrieben 
wird – liegt das Arbeitsmedium in einer (homogenen) Gasphase vor. Ein Verdichter ist dabei mit einer 
Turbine als Expansionsmaschine gekoppelt. Durch eine Wärmezufuhr zum komprimierten Gas ergibt 
sich im Bilanzkreis eine überschüssige Leistung im Prozess. Da für den Prozess Umgebungsluft genutzt 
wird, die nach der Turbine der Umwelt  (über einen Kamin) wieder zugeführt wird, kann der  Joule‐
Prozess auch als offener Kreisprozess bezeichnet werden [62]. Analog zum Dampfkraftprozess wird der 
ideale Gasturbinenprozess durch folgende Zustandsänderungen gebildet: 
 Isentrope Verdichtung der Umgebungsluft 
 Isobare Wärmezufuhr in einer Brennkammer 
 Isentrope Entspannung in der Turbine 
Auch  im Joule‐Prozess  lassen sich verschiedene Verbesserungsmöglichkeiten realisieren, die hier  je‐
doch nicht weiter betrachtet werden (siehe auch Abschnitt 3.2.2). 
3.2.4 Weitere Möglichkeiten  
Neben den beiden in den Abschnitten 3.2.2 und 3.2.3 kurz vorgestellten Prozessen existieren weitere 
Möglichkeiten zur Umwandlung von thermischer in elektrische Energie. Dabei wird der ORC‐Prozess 
(Organic Rankine Cycle) häufig als „klassische“ Möglichkeit zur Erzeugung von Strom aus Abwärme 
niedrigen Temperaturniveaus genannt.  In  [48] wurde durch verschiedene Autoren der ORC‐Prozess 
                                                            
20 Die Betrachtung verschiedener Verfahrensalternativen in der vorliegenden Arbeit beschränkt sich auf die klas‐
sischen Kreisprozesse, um die grundsätzliche Eignung bewerten zu können. Es werden keine weitergehenden 
Optimierungen, die einem Detailengineering gleichkämen, vorgenommen. 
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untersucht. Es handelt sich dabei um einen geschlossenen Kreisprozess in Analogie zum Clausius‐Ran‐
kine‐Prozess, der aber statt Wasser bzw. Dampf ein organisches Arbeitsmedium nutzt, das bei niedri‐
geren Temperaturen ein günstigeres „Arbeitsfenster“ hat. Damit einher geht die Einschränkung, dass 
für den avisierten Anwendungsfall im Hochtemperaturbereich ein ORC‐Prozess nicht geeignet ist.21 
Weitere Umwandlungsmöglichkeiten zur Erzeugung von Strom aus Wärme  (z. B.  thermoelektrische 
Konversion) sind in der benötigten Leistungsklasse bislang nicht realisierbar [65]. 
 
3.3 Verfahrensalternativen 
Die  zu  vergleichenden  Alternativen  bestehen  aus  einer  Regenerativen  Thermischen Nachverbren‐
nungsanlage  (RTO)  zur Abgasreinigung und einer Heißgasauskopplung mit  integrierter Stromerzeu‐
gung (Bild 19). Die Abluft mit VOC‐haltigen Bestandteilen wird durch den Ventilator V100 in den Rege‐
nerator R101 gefördert. Im Regenerator erwärmt sich die Abluft und wird spätestens in der Brennkam‐
mer mit Zusatzbrennstoff zu Kohlenstoffdioxid und Wasser oxidiert. Im Regenerator R103 kühlt sich 
das Reingas wieder ab. Vor dem zyklischen Umschalten der Regeneratoren auf Reingas‐Betrieb ist noch 
eine Spülung notwendig, um Kontaminationen des Reingases mit Konzentrationsspitzen an organisch 
gebundenem Kohlenstoff zu verhindern. Hierzu wird der Regenerator durch Zurückziehen eines Rein‐
gasvolumenstroms gespült. Dieser wird als Emission Cut Back wieder der Abluft vorgelegt (Bild 19). Im 
überautothermen Betrieb der RTO wird ein Teil des Reingases über den heißen Bypass ausgekoppelt 
(siehe auch Abschnitt 2.4.2). Nach den Erkenntnissen aus Abschnitt 2.5 bzw. [34] kann dies auch im 
unterautothermen Betrieb, unter Einsatz von Zusatzbrennstoff, energetisch vorteilhaft sein.22 
Bei der Verfahrensalternative 1 befinden sich im heißen Bypass die drei Wärmeübertragungsapparate 
W201, W202 und W203. Diese kühlen das Reingas ab, bevor es über die Regelungsklappe K250 in den 
Kamin geleitet wird. Der Dampfkreislauf wird betrieben durch die Pumpe P240, die das Wasser auf den 
notwendigen Druck bringt.  Im Apparat zur Wärmeübertragung W201 erfolgt eine Vorwärmung des 
Wassers (sog. Economizer, oft auch als Eco abgekürzt), in W202 verdampft das Wasser und wird an‐
schließend in W203 überhitzt. Der Dampf wird in der Turbine T210 entspannt und in W230 konden‐
siert. Die Turbine wiederum treibt den Generator G220 an. 
 
                                                            
21 Als Arbeitsmedien werden organische Substanzen (z. B. Benzol, 1,1,1,2‐Tetrafluorethan) eingesetzt, die sich 
bereits bei ሺ300…400ሻ	°C zersetzen. 
22 Zur Vereinfachung ist im Verfahrenskonzept (Bild 19) kein zusätzlicher Bypass dargestellt, der notwendig ist, 
wenn im überautothermen Betrieb Heißgas ausgekoppelt werden muss und gleichzeitig kein Wärmebedarf be‐
steht. Für den Wärmeträgerkreislauf bei W120 ist i. d. R. ein Notkühler vorgesehen. Eine solche Implementation 
ist im Clausius‐Rankine‐Kreislauf und im Joule‐Kreislauf nicht so einfach möglich. Hier könnte man auf einen By‐
pass und ggf. ein Kühl‐/Sperrluftgebläse ausweichen. 
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Bild 19: Verfahrensalternativen zur Erzeugung elektrischer Energie im heißen Bypass einer RTO 
 
Beim Verfahren der Alternative 2 wird ein offener Gasturbinenprozess betrachtet. Das Gas im heißen 
Bypass kühlt sich in W310 ab und gelangt anschließend über die Regelklappe K350 in den Kamin. Im 
Gasturbinenprozess wird Luft über den Ventilator VE300 verdichtet und anschließend in W310 erhitzt. 
Die Entspannung erfolgt dann in der Turbine T320, die sowohl den Ventilator VE300 über eine gemein‐
same Welle antreibt als auch mit dem Generator G330 gekoppelt ist. Bevor die entspannte Luft in die 
Atmosphäre abgegeben wird, kann  in W340 noch Prozesswärme ausgekoppelt werden. Ebenso  ist 
reingasseitig in W360 die Gewinnung von Prozesswärme möglich. 
Es ist vorgesehen, die Vergleichskonzepte in Modellen abzubilden, so dass eine technische und wirt‐
schaftliche Bewertung möglich wird. 
3.3.1 Regenerative Thermische Oxidation 
Das Modell der RTO wurde bereits in [34] vorgestellt. Im Abschnitt 2.5.3.2 ist die Erweiterung des Mo‐
dells um das Verhalten im Teillastbetrieb vorgenommen worden, das für den Vergleich der Konzepte 
herangezogen wird. 
Als Schnittstelle zwischen RTO‐Modell und dem jeweiligen Prozess der elektrischen Energieerzeugung 
sind der Volumenstrom im heißen Bypass und die erreichbare Temperaturdifferenz vor und nach dem 
Wärmeübertragungsapparat W2 (Erzeugung von Prozesswärme, Bild 15) vorgesehen. Für die  in W2 
bzw. in den jeweiligen Apparaten zur Wärmeübertragung erzeugte Prozesswärme ist die Angabe eines 
Wirkungsgrades möglich. 
3.3.2 Dampfkraftprozess  
Das Konzept eines Dampfkraftprozesses  (Clausius‐Rankine‐Prozess) mit Nutzung der Prozesswärme 
aus dem heißen Bypass einer RTO ist in Bild 20 dargestellt. Der aus der Brennkammer ausgeschleuste 
Reingasmassenstrom  ሶ݉ ீ  wird  in den drei Wärmeübertragungsapparaten W203 (Überhitzer), W202 
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(Verdampfer) und W201 (Economizer) im Gegenstrom zum Wasser bzw. Dampf abgekühlt. Über die 
Klappe K250 wird das abgekühlte Gas in den Kamin abgeleitet. 
 
Bild 20: Verfahrensschema zur Erzeugung elektrischer Energie mittels Clausius‐Rankine‐Prozess im heißen Bypass 
 
Der Massenstrom an Wasser bzw. Dampf  ሶ݉ ୛ୈ wird mit der Kondensatortemperatur dem Speisewas‐
serbehälter B260 zugeführt.  In B260 entsteht durch Dampfeinspritzung von Δ ሶ݉ ୛ୈଶ eine Tempera‐
turerhöhung auf 103	°C, so dass zugeführte Frischwasser entgast wird. Der (geringe) Frischwassermas‐
senstrom bedarf in diesem Kontext keiner weiteren Betrachtung. Die Pumpe P240 erzeugt eine Druck‐
erhöhung im Umlaufmassenstrom.23 Im Economizer W201 erfolgt eine Vorwärmung des Wassers (Ge‐
genstromführung). Wie die Betrachtungen zur Prozesswärmeerzeugung im heißen Bypass in Abschnitt 
2.5 gezeigt haben, hat die Gasaustrittstemperatur einen erheblichen Einfluss auf den thermischen Wir‐
kungsgrad. Nach W201 kann ein Teilmassenstrom Δ ሶ݉ ୛ୈଷ ausgeschleust werden, um die Temperatur 
des überhitzten Dampfes vor der Turbine T210 auf einen Maximalwert zu begrenzen. Dies ist erforder‐
lich, um die Eintrittstemperatur in die Turbine auch im Teillastbetrieb aus materialtechnischen Grün‐
den nicht unzulässig ansteigen zu lassen. 
                                                            
23 Inwiefern aus konstruktiven Gründen die Druckerzeugung des kondensierten Wassers vor und/oder nach dem 
Speisewasserbehälter erfolgt, ist für die energetische Betrachtung nicht relevant. 
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Der  sich nunmehr  ergebene Massenstrom  ሶ݉ ୛ୈ ൅ Δ ሶ݉ ୛ୈଶ െ Δ ሶ݉ ୛ୈଷ wird  vor  Eintritt  in den Ver‐
dampfer W202 durch den dampfförmigen Teilmassenstrom Δ ሶ݉ ୛ୈଵ noch auf die Verdampfungstem‐
peratur erwärmt. In W202 wird das Wasser verdampft, wobei die Massenströme Δ ሶ݉ ୛ୈଵ und Δ ሶ݉ ୛ୈଶ 
anschließend  zur Vorwärmung  genutzt werden. Der Massenstrom  ሶ݉ ୛ୈ െ Δ ሶ݉ ୛ୈଷ wiederum wird 
durch den Überhitzer W203 geleitet. 
Der komprimierte Dampfmassenstrom  ሶ݉ ୛ୈ wird in der Turbine T210 entspannt und anschließend in 
W230 kondensiert. Die Turbine T210 wiederum treibt den Generator G220 an. 
In Bild 21 ist der Kreisprozess mit den wesentlichen Schritten24 im T‐s‐Diagramm dargestellt. Er wird – 
wie bereits dargestellt – im Idealfall aus zwei Isobaren und zwei Isentropen gebildet. Der Schritt von 
11 nach 1 besteht in einer isentropen Verdichtung auf das höhere Druckniveau. Es folgt anschließend 
dann  in mehreren Stufen eine Wärmezufuhr auf der Isobaren bis zum Zustand 7. Nach der Vorwär‐
mung im Economizer (und ggf. einer Dampfeinspritzung) findet eine Verdampfung bei der Siedetem‐
peratur statt. Den Abschluss bildet eine Überhitzung des Dampfes bis auf die Turbineneintrittstempe‐
ratur. In der Turbine wiederum wird der Dampf (in einer oder mehreren Stufen) isentrop entspannt, 
anschließend wird der Kreisprozess durch die isobare Wärmeabfuhr im Kondensator geschlossen. 
 
Bild 21: Clausius‐Rankine‐Prozess im T‐s‐Diagramm (schematisch, vereinfacht) 
 
                                                            
24 Formal ist z. B. zwischen dem Zustand 9 und 11 noch die Temperaturerhöhung im Speisewasserbehälter vor‐
handen. 
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3.3.3 Gasturbinenprozess  
Der offene Gasturbinenprozess  ist  in Bild 22 dargestellt. Umgebungsluft wird durch den Verdichter 
VE300 komprimiert (Zustandsänderung 1‐2) und anschließend durch den Wärmeübertragungsapparat 
W310 weiter erwärmt (2‐3). In der Turbine kommt es zur Entspannung des Gases (3‐4).25 Anschließend 
ist noch eine Prozesswärmeerzeugung  in W340 mit dem Gas aus der Turbine möglich. Die Turbine 
wiederum treibt einen Generator G330 an und wandelt damit mechanische Arbeit in elektrische Ener‐
gie um. Je nach Ausführungsform kann die Turbine mit dem Verdichter mechanisch gekoppelt sein. 
Unabhängig davon wird in diesem Vergleichskonzept davon ausgegangen, dass die (elektrische) Leis‐
tung der Turbine primär zur Deckung des Bedarfs des Verdichters VE300 genutzt wird. Das heiße Rein‐
gas der RTO wird in W310 genutzt, das verdichtete Gas des Joule‐Prozesses zu erwärmen. Durch die 
Verdichtung in VE300 ist das Gas jedoch erwärmt, so dass das Reingas in W310 weniger stark abgekühlt 
werden kann. Somit ist nachgeschaltet ebenfalls noch Prozesswärme (in W360) generierbar. Je nach 
vorhandenem Wärmeträgersystem in der Produktion kann in W340 und W360 sowohl Thermalöl als 
auch Druckwasser als Medium genutzt werden. 
 
Bild 22: Modifizierter, idealisiert dargestellter offener Joule‐Prozess als Verfahrensschema (links) und im T‐s‐Diagramm 
(rechts) 
 
                                                            
25 Wie schon in Abschnitt 3.2.3 erwähnt, handelt es sich bei dem Joule‐Prozess um einen offenen Prozess. Der 
Schritt der Zustandsänderung von 4 nach 1 wird nur fiktiv vollzogen. 
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3.4 Berechnung des Dampfkraftprozesses 
3.4.1 Modellbildung 
Ziel der Modellierung ist es, die Kopplung von heißem Bypass und Wasser‐Dampf‐Kreislauf vereinfa‐
chend mathematisch abzubilden. 
Für den Apparat zur Wärmeübertragung W203 ergeben sich folgende Gleichungen (die Indizes bezie‐
hen sich auf die Zustände in Bild 20). Auf der Reingasseite im heißen Bypass gilt: 
  ሶܳ ü,୛ଶ଴ଷ ൌ ሶ݉ ୋ ⋅ ൫ܿ୮,ଵ଺ ⋅ ߴଵ଺ െ ܿ୮,ଵ଻ ⋅ ߴଵ଻൯  (28)
 
Bei den verwendeten spezifischen Wärmekapazitäten handelt es sich um Werte, die sich auf den Tem‐
peraturbereich von 0	°C bis ߴ beziehen (mittlere spezifische Wärmekapazitäten). 
Für die Überhitzung des Wasserdampfes ergibt sich: 
  ሶܳ ü,୛ଶ଴ଷ ൌ ሶ݉ ଺,଻ ⋅ ሺ݄଻ െ ݄଺ሻ  (29)
 
Die spezifischen Enthalpien ݄୧ werden aus [66] hergeleitet und hängen vom Wasser‐ bzw. Dampfdruck 
sowie von der Temperatur ab. 
Der Wärmeübertragungsapparat W203 selber lässt sich durch 
  ሶܳ ü,୛ଶ଴ଷ ൌ ݇୛ଶ଴ଷ ⋅ ܣ୛ଶ଴ଷ ⋅
ሺߴଵ଺ െ ߴ଻ሻ െ ሺߴଵ଻ െ ߴ଺ሻ
ln ቀߴଵ଺ െ ߴ଻ߴଵ଻ െ ߴ଺ቁ
  (30)
 
charakterisieren. 
Die Größe „݇ ⋅ ܣ“ wird im Auslegungszustand für die Temperaturen bei Nennlast bestimmt. Der Wär‐
medurchgangskoeffizient ݇ wiederum wird analog zum Vorgehen bei der Modellbildung der RTO  in 
Abschnitt 2.5 für den Teillastzustand vereinfacht bestimmt26: 
  ݇୛ଶ଴ଷ ൌ 11
ߙୋ,୛ଶ଴ଷ ൅
ݏ
ߣ ൅
1
ߙ୛ୈ,୛ଶ଴ଷ
  (31)
 
Für den Überhitzer W203 wird postuliert, dass der Wärmedurchgangskoeffizient durch den Wärme‐
übergang auf der Gas‐ und Wasser‐ bzw. Dampf‐Seite dominiert wird und weiter der Ausdruck ݏ/ߣ 
                                                            
26 Je nach Bauform des Apparates sind für den Wärmedurchgangskoeffizienten verschiedene Gleichungen anzu‐
setzen. Vereinfachend wird die Modellbildung analog zu Abschnitt 2.5 vollzogen und der Ansatz des Wärme‐
durchgangskoeffizienten für eine ebene Wand genutzt. Der Wärmedurchgangskoeffizient ݇୛ଶ଴ଷ wird in diesem 
Fall durch ߙ୛ bestimmt. 
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vernachlässigt werden kann. Ferner gilt die Beziehung zwischen der Nußelt‐ und der Reynolds‐Zahl 
nach Gleichung (18) mit einem Exponenten ݊ ൌ 0,8 für turbulente Strömungen [67]. 
Somit ergibt sich für das Teillast‐ Verhalten des Wärmeübertragungsapparats W203 ein Wärmedurch‐
gangskoeffizient von 
  ݇୛ଶ଴ଷ ൌ 2 ⋅ ଵ݂ ⋅ ଶ݂ଵ݂ ൅ ଶ݂   (32)
 
mit 
 
ଵ݂ ൌ ቆ ሶ݉ ୋ,୘୐ሶ݉ ୋ,୒୐ቇ
଴,଼
  (33)
 
ଶ݂ ൌ ቆ ሶ݉ ଺,଻,୘୐ሶ݉ ଺,଻,୒୐ቇ
଴,଼
(34)
 
und den Indizes NL: Nennlast und TL: Teillast. 
Der Massenstrom auf der Wasser‐ bzw. Dampfseite wiederum ist definiert als 
  ሶ݉ ଺,଻ ൌ ሶ݉ ହ െ ሶ݉ ଵଶ ൌ ሺ ሶ݉ ୛ୈ ൅ Δ ሶ݉ ୛ୈଵ ൅ Δ ሶ݉ ୛ୈଶ െ Δ ሶ݉ ୛ୈଷሻ െ ሺΔ ሶ݉ ୛ୈଵ ൅ Δ ሶ݉ ୛ୈଶሻ  (35)
 
und somit durch die Vorwärmung des Economizers W201 (die erreichte Temperatur ߴଷ bzw. ݄ଷ) und 
die benötigte Dampfmenge im Speisewasserbehälter B260 (Δ ሶ݉ ୛ୈଶ) bestimmt: 
  Δ ሶ݉ ୛ୈଵ ൌ ሶ݉ ଷ ⋅ ݄ସ െ ݄ଷ݄ଵଷ െ ݄ସ ൌ ሺ ሶ݉ ୛ୈ ൅ Δ ሶ݉ ୛ୈଶ െ Δ ሶ݉ ୛ୈଷሻ ⋅
݄ସ െ ݄ଷ
݄ଵଷ െ ݄ସ	 (36)
  Δ ሶ݉ ୛ୈଶ ൌ ሶ݉ ଵ଴ ⋅ ݄ଵଵ െ ݄ଵ଴݄ଵସ െ ݄ଵଵ ൌ ሶ݉ ୛ୈ ⋅
݄ଵଵ െ ݄ଵ଴
݄ଵସ െ ݄ଵଵ (37)
 
Eine weitere Einflussgröße  ist auch noch die Wassereinspritzmenge Δ ሶ݉ ୛ୈଷ, die zur Einhaltung der 
zulässigen Maximaltemperatur vor der Turbine notwendig ist. Sie hängt wiederum von der Austritts‐
temperatur ߴ଻ des Überhitzers W203 ab: 
  Δ ሶ݉ ୛ୈଷ ൌ ሶ݉ ଼ ⋅ ଼݄ െ ݄଻݄ଵହ െ ݄଻ ൌ ሶ݉ ୛ୈ ⋅
଼݄ െ ݄଻
݄ଵହ െ ݄଻ (38)
 
Für den Apparat  zur Wärmeübertragung W202  ergeben  sich  folgende Gleichungen. Auf der Rein‐
gasseite im heißen Bypass gilt: 
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  ሶܳ ü,୛ଶ଴ଶ ൌ ሶ݉ ୋ ⋅ ൫ܿ୮,ଵ଻ ⋅ ߴଵ଻ െ ܿ୮,ଵ଼ ⋅ ߴଵ଼൯  (39)
 
Für die Verdampfung des Wassers ergibt sich: 
  ሶܳ ü,୛ଶ଴ଶ ൌ ሶ݉ ସ,ହ ⋅ ሺ݄ହ െ ݄ସሻ.  (40)
 
Dabei muss im Verdampfer W202 bei konstanter wasserseitiger Temperatur „lediglich“ die Verdamp‐
fungsenthalpie aufgebracht werden. Die konstruktive Ausgestaltung des Verdampfers ist in verschie‐
denen Bauformen (z. B. Naturumlauf, Zwangsumlauf) möglich, die für die hier vorgenommene verein‐
fachte Betrachtung im Rahmen einer vergleichenden Abschätzung jedoch nicht relevant erscheinen. 
Der Wärmeübertragungsapparat W202 selber lässt sich durch 
  ሶܳ ü,୛ଶ଴ଶ ൌ ݇୛ଶ଴ଶ ⋅ ܣ୛ଶ଴ଶ ⋅
ሺߴଵ଻ െ ߴହሻ െ ሺߴଵ଼ െ ߴସሻ
ln ቀߴଵ଻ െ ߴହߴଵ଼ െ ߴସቁ
  (41)
 
charakterisieren. 
Die Größe „݇ ⋅ ܣ“ wird im Auslegungszustand wiederum für die Temperaturen bei Nennlast bestimmt. 
Der Wärmedurchgangskoeffizient ݇ ergibt sich analog zum Vorgehen bei der Modellbildung der RTO 
in Abschnitt 2.5 für den Teillastzustand vereinfacht zu: 
  ݇୛ଶ଴ଶ ൌ 11
ߙୋ,୛ଶ଴ଶ ൅
ݏ
ߣ ൅
1
ߙ୛ୈ,୛ଶ଴ଶ
  (42)
 
Für den Verdampfer W202 wird postuliert, dass der Wärmedurchgangskoeffizient nur durch den Wär‐
meübergang auf der Gas‐ Seite bestimmt wird, da der Wärmeübergang auf der Verdampfungsseite 
erheblich größer ist. Ebenso kann der Ausdruck ݏ/ߣ – wie schon zuvor – vernachlässigt werden. Au‐
ßerdem gilt die Beziehung von Nußelt‐ zu Reynolds‐Zahl nach Gleichung (18) mit einem Exponenten 
݊ ൌ 0,8 [67]. Somit ergibt sich für das Teillast‐ Verhalten des Wärmeübertragungsapparats W202 ein 
Wärmedurchgangskoeffizient von 
  ݇୛ଶ଴ଶ ൌ ଵ݂ ൌ ቆ ሶ݉ ୋ,୘୐ሶ݉ ୋ,୒୐ቇ
଴,଼
  (43)
 
Der Massenstrom auf der Wasser‐ bzw. Dampfseite wiederum ist definiert als 
  ሶ݉ ସ,ହ ൌ ሶ݉ ଶ െ ሶ݉ ହ ൅ ሶ݉ ଵଷ ൌ ሶ݉ ୛ୈ ൅ Δ ሶ݉ ୛ୈଶ െ Δ ሶ݉ ୛ୈଷ ൅ Δ ሶ݉ ୛ୈଵ  (44)
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Er ist somit durch die Vorwärmung des Economizer W201 (d. h. die erreichte Temperatur ߴଷ bzw. ݄ଷ), 
die benötigte Dampfmenge im Speisewasserbehälter B260 (d. h. Δ ሶ݉ ୛ୈଶ) und die erreichte Tempera‐
tur im Überhitzer W203 (d. h. ߴ଻) bestimmt (siehe Gleichungen (36), (37) und (38)). 
Für den Apparat zur Wärmeübertragung W201 ergeben sich die folgenden Gleichungen. Auf der Rein‐
gasseite im heißen Bypass gilt: 
  ሶܳ ü,୛ଶ଴ଵ ൌ ሶ݉ ୋ ⋅ ൫ܿ୮,ଵ଼ ⋅ ߴଵ଼ െ ܿ୮,ଵଽ ⋅ ߴଵଽ൯  (45)
 
Für die Vorwärmung des Wassers ergibt sich: 
  ሶܳ ü,୛ଶ଴ଵ ൌ ሶ݉ ଵ,ଶ ⋅ ሺ݄ଶ െ ݄ଵሻ.  (46)
 
Ferner soll das Druckwasser auf eine Temperatur ߴଶ unterhalb der Verdampfungstemperatur erwärmt 
werden. 
Der Wärmeübertragungsapparat W201 selber lässt sich durch 
  ሶܳ ü,୛ଶ଴ଵ ൌ ݇୛ଶ଴ଵ ⋅ ܣ୛ଶ଴ଵ ⋅
ሺߴଵ଼ െ ߴଶሻ െ ሺߴଵଽ െ ߴଵሻ
ln ቀߴଵ଼ െ ߴଶߴଵଽ െ ߴଵቁ
  (47)
 
charakterisieren. 
Die Größe „݇ ⋅ ܣ“ wird – wie auch schon im Fall von W202 und W203 – im Auslegungszustand für die 
Temperaturen bei Nennlast bestimmt. Der Wärmedurchgangskoeffizient ݇  wiederum wird analog zum 
Vorgehen bei der Modellbildung der RTO in Abschnitt 2.5 für den Teillastzustand vereinfachend gebil‐
det: 
  ݇୛ଶ଴ଵ ൌ 11
ߙୋ,୛ଶ଴ଵ ൅
ݏ
ߣ ൅
1
ߙ୛ୈ,୛ଶ଴ଵ
  (48)
 
Für den Verdampfer W201 wird postuliert, dass der Wärmedurchgangskoeffizient nur durch den Wär‐
meübergang auf der Gas‐ Seite bestimmt wird, da der Wärmeübergang auf der Wasser‐ Seite erheblich 
größer ist. Ebenso kann der Ausdruck ݏ/ߣ vernachlässigt werden. Ferner gilt die Beziehung von Nußelt‐
Zahl zu Reynolds‐Zahl nach Gleichung (18) mit einem Exponenten ݊ ൌ 0,8 [67]. 
Somit ergibt sich für das Teillast‐ Verhalten des Wärmeübertragungsapparats W201 ein Wärmedurch‐
gangskoeffizient von 
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  ݇୛ଶ଴ଵ ൌ ଵ݂ ൌ ቆ ሶ݉ ୋ,୘୐ሶ݉ ୋ,୒୐ቇ
଴,଼
  (49)
 
Der Massenstrom auf der Wasser‐Seite wiederum ist definiert als 
  ሶ݉ ଵ,ଶ ൌ ሶ݉ ଵ଴ ൅ ሶ݉ ଵସ ൌ ሶ݉ ୛ୈ ൅ Δ ሶ݉ ୛ୈଶ  (50)
 
und  ist somit durch die benötigte Dampfmenge  im Speisewasserbehälter B260  (Δ ሶ݉ ୛ୈଶ) bestimmt 
(siehe Gleichung (37)). 
3.4.2 Berechnung 
3.4.2.1 Vorgehen 
Die Abkühlung des Reingases im heißen Bypass und die Wärmeaufnahme im Kreisprozess sind somit 
mit  insgesamt 12 Gleichungen beschreibbar. Dieses Gleichungssystem  ist jedoch  im Teillastfall nicht 
analytisch, sondern nur iterativ lösbar. Tabelle 3 gibt eine Übersicht der bekannten, der abhängig be‐
rechenbaren und der unbekannten Größen. Auf der Reingasseite werden der Volumen‐ bzw. Massen‐
strom sowie die Temperatur vorgegeben. Der Dampfkreislauf ist durch die Vorgabe der zwei Druckni‐
veaus bestimmt. Außerdem sind die Turbineneintritts‐ und ‐austrittstemperatur sowie die Temperatur 
im Speisewasserbehälter definiert. Aus der Druckvorgabe resultiert die Verdampfungstemperatur ߴସ. 
Die spezifischen Enthalpien ݄୧ sind nach [66] bei gegebener Temperatur und gegebenem Druck be‐
kannt. Die zur Charakterisierung der Wärmeübertragungsapparate notwendigen Größen „݇ ⋅ ܣ“  für 
W201, W202 und W203 ergeben sich aus dem Auslegungszustand (Nennlast) bzw. sind durch diesen 
bestimmt. 
Die iterative Gesamtberechnung der drei gekoppelten Apparate zur Wärmeübertragung (Bild 20) lässt 
sich mit dem in Bild 23 skizzierten Vorgehen lösen. Mit einer Vorgabe der drei Größen Wasser‐Dampf‐
Massenstrom  im Teillastfall  ሶ݉ ୛ୈ,୘୐, Economizer‐Austrittstemperatur ߴଷ und Verdampfer‐Austritts‐
temperatur ߴ଻ lassen sich in mehreren Schritten die fehlenden Größen rechnerisch ermitteln. 
Mit dem Nichtlinearen GRG‐Solver von Excel27 wird die iterative Gesamtberechnung durchgeführt. Da‐
bei muss das Ergebnis für  ሶܳ୛ଶ଴ଵ aus Gleichung (55) des Berechnungsalgorithmus mit dem Ergebnis 
aus Gleichung (46) übereinstimmen. Als Nebenbedingungen müssen die Gleichungen (28) bis (30), (39) 
bis (41) und (45) bis (47) innerhalb einer vorgegebenen Genauigkeit28 jeweils zu identischen Ergebnis‐
sen kommen. 
 
                                                            
27 Solver‐Algorithmus in Microsoft‐Excel 2013/2016 
28 Es wurde auf eine Genauigkeit von < 1 kW iteriert. 
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Tabelle 3: Übersicht über Größen im Gleichungssystem 
Zu‐
stand  Massenstrom  Temperatur [°C]  Druck [bar] 
Spez.  
Enthalpie 
1  ሶ݉ ୛ୈ ൅ Δ ሶ݉ ୛ୈଶ  103, Vorgabe  Vorgabe  Berechnet 
2  ሶ݉ ୛ୈ ൅ Δ ሶ݉ ୛ୈଶ  ൌ ߴଷ Vorgabe  ൌ ݄ଷ
3  ሶ݉ ୛ୈ ൅ Δ ሶ݉ ୛ୈଶ െ Δ ሶ݉ ୛ୈଷ   Vorgabe   
4  ሶ݉ ୛ୈ ൅ Δ ሶ݉ ୛ୈଶ െ Δ ሶ݉ ୛ୈଷ൅ Δ ሶ݉ ୛ୈଵ
Verdampfungstemperatur  Vorgabe  Berechnet 
5  ሶ݉ ୛ୈ ൅ Δ ሶ݉ ୛ୈଶ െ Δ ሶ݉ ୛ୈଷ൅ Δ ሶ݉ ୛ୈଵ
ൌ ߴସ Vorgabe  ൌ ݄ସ
6  ሶ݉ ୛ୈ െ Δ ሶ݉ ୛ୈଷ  ൌ ߴସ Vorgabe  ൌ ݄ସ
7  ሶ݉ ୛ୈ െ Δ ሶ݉ ୛ୈଷ    Vorgabe   
8  ሶ݉ ୛ୈ  400, Vorgabe  Vorgabe  Berechnet 
9  ሶ݉ ୛ୈ  55, Vorgabe  0,16  Berechnet 
10  ሶ݉ ୛ୈ  55, Vorgabe  0,16  Berechnet 
11  ሶ݉ ୛ୈ ൅ Δ ሶ݉ ୛ୈଶ  103, Vorgabe  0,16  Berechnet 
12  Δ ሶ݉ ୛ୈଵ ൅ Δ ሶ݉ ୛ୈଶ  ൌ ߴସ Vorgabe  ൌ ݄ସ
13  Δ ሶ݉ ୛ୈଵ  ൌ ߴସ Vorgabe  ൌ ݄ସ
14  Δ ሶ݉ ୛ୈଶ  ൌ ߴସ Vorgabe  ൌ ݄ସ
15  Δ ሶ݉ ୛ୈଷ  ൌ ߴଷ Vorgabe  ൌ ݄ଷ
16  ሶ݉ ୋ  855, Vorgabe  ‐‐‐  Berechnet 
17  ሶ݉ ୋ    ‐‐‐   
18  ሶ݉ ୋ    ‐‐‐   
19  ሶ݉ ୋ    ‐‐‐   
 
 
Bild 23: Iterationsschema zur Lösung des Gleichungssystems 
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3.4.2.2 Leistung des Überhitzers W203 
Aus den Gleichungen (29), (35) und (38) ergibt sich: 
  ሶܳ୛ଶ଴ଷ ൌ ሶ݉ ୛ୈ ⋅ ݄଻ െ ሶ݉ ୛ୈ ⋅ ଼݄ െ ݄଻݄ଵହ െ ݄଻ ⋅ ݄଻ െ ሶ݉ ୛ୈ ⋅ ݄଺ ൅ ሶ݉ ୛ୈ ⋅
଼݄ െ ݄଻
݄ଵହ െ ݄଻ ⋅ ݄଺  (51)
 
Gleichung (51) lässt sich nach ݄଻ auflösen29: 
 
݄଻ ൌ
଼݄ ⋅ ݄଺ െ ݄ଵହ ⋅ ൬ ሶܳ୛ଶ଴ଷሶ݉ ୛ୈ ൅ ݄଺൰
଼݄ െ ݄ଵହ ൅ ݄଺ െ ൬ ሶܳ୛ଶ଴ଷሶ݉ ୛ୈ ൅ ݄଺൰
  (52)
 
Dabei hängt ݄ଵହ von der Vorwärmtemperatur des Economizers W201 ab und  ist eine Zielgröße der 
Gesamtiteration. Mit [66] ergibt sich die zugehörige Temperatur ߴ଻. 
Wenn man Gleichung (28) nach ߴଵ଻ umstellt und in (30) einsetzt, ergibt sich zusammen mit den Glei‐
chungen (32) bis (34) und der Temperatur ߴ଻ aus Gleichung (52) folgender Ausdruck, der sich durch 
eine Variation der Leistung  ሶܳ୛ଶ଴ଷ iterativ lösen lässt: 
 
ሶܳ ü,୛ଶ଴ଷ ൌ
2 ⋅ ൬ ሶ݉ ୋ,୘୐ሶ݉ ୋ,୒୐൰
଴,଼
⋅ ൬ ሶ݉ ଺,଻,୘୐ሶ݉ ଺,଻,୒୐൰
଴,଼
൬ ሶ݉ ୋ,୘୐ሶ݉ ୋ,୒୐൰
଴,଼
൅ ൬ ሶ݉ ଺,଻,୘୐ሶ݉ ଺,଻,୒୐൰
଴,଼ ⋅ ܣ୛ଶ଴ଷ
⋅
ሺߴଵ଺ െ ߴ଻ሻ െ ቆ
ሶܳü,୛ଶ଴ଷ െ ሶ݉ ୋ ⋅ ߴଵ଺ ⋅ ܿ୮,ଵ଺
െ ሶ݉ ୋ ⋅ ܿ୮,ଵ଻ െ ߴ଺ቇ
ln
ۉ
ۈ
ۇ ߴଵ଺ െ ߴ଻ሶܳü,୛ଶ଴ଷ െ ሶ݉ ୋ ⋅ ߴଵ଺ ⋅ ܿ୮,ଵ଺
െ ሶ݉ ୋ ⋅ ܿ୮,ଵ଻ െ ߴ଺ی
ۋ
ۊ
 
(53)
 
Die Teilmassenströme Δ ሶ݉ ୛ୈଶ und Δ ሶ݉ ୛ୈଷ sind anschließend nach den Gleichungen (37) und (38) zu 
berechnen, wobei ݄ଵହ – wie bereits bemerkt – eine Zielgröße der Gesamtiteration ist. 
3.4.2.3 Leistung des Verdampfers W202 
Die Verdampferleistung von W202 kann durch Einsetzen der Gleichung (39) in (41) iterativ bestimmt 
werden, wobei die Gleichungen (42) und (43) ebenfalls Berücksichtigung finden. 
                                                            
29 Nach Wolfram Alpha: ݁ ൌ ܾ െ ௔ି௕௖ି௕ ⋅ ܾ ൅
௔ି௕
௖ି௕ ⋅ ݀ ⟺ ܾ ൌ
௔⋅ௗି௖⋅௘
௔ି௖ାௗି௘ 
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  ሶܳ ü,୛ଶ଴ଶ ൌ ቆ ሶ݉ ୋ,୘୐ሶ݉ ୋ,୒୐ቇ
଴,଼
⋅ ܣ୛ଶ଴ଶ
⋅
ሺߴଵ଻ െ ߴହሻ െ ቆ
ሶܳü,୛ଶ଴ଶ െ ሶ݉ ୋ ⋅ ߴଵ଻ ⋅ ܿ୮,ଵ଻
െ ሶ݉ ୋ ⋅ ܿ୮,ଵ଼ െ ߴସቇ
ln
ۉ
ۈ
ۇ ߴଵ଻ െ ߴହሶܳü,୛ଶ଴ଶ െ ሶ݉ ୋ ⋅ ߴଵ଻ ⋅ ܿ୮,ଵ଻
െ ሶ݉ ୋ ⋅ ܿ୮,ଵ଼ െ ߴସی
ۋ
ۊ
  (54)
 
Der Massenstrom Δ ሶ݉ ୛ୈଵ ergibt sich aus Gleichung (36), wobei sich die Temperatur ߴଷ bzw. die spe‐
zifische Enthalpie ݄ଷ aus der Gesamtiteration des Systems ergeben. 
3.4.2.4 Leistung des Economizers W201 
Die Leistung des Economizers W201 kann analog zur Leistung von W202 durch Einsetzen der Gleichung 
(45) in (47) iterativ bestimmt werden. Dabei finden die Gleichungen (48) und (49) Anwendung. 
  ሶܳ ü,୛ଶ଴ଵ ൌ ቆ ሶ݉ ୋ,୘୐ሶ݉ ୋ,୒୐ቇ
଴,଼
⋅ ܣ୛ଶ଴ଵ
⋅
ሺߴଵ଼ െ ߴଶሻ െ ቆ
ሶܳü,୛ଶ଴ଵ െ ሶ݉ ୋ ⋅ ߴଵ଼ ⋅ ܿ୮,ଵ଼
െ ሶ݉ ୋ ⋅ ܿ୮,ଵଽ െ ߴଵቇ
ln
ۉ
ۈ
ۇ ߴଵ଼ െ ߴଶሶܳü,୛ଶ଴ଵ െ ሶ݉ ୋ ⋅ ߴଵ଼ ⋅ ܿ୮,ଵ଼
െ ሶ݉ ୋ ⋅ ܿ୮,ଵଽ െ ߴଵی
ۋ
ۊ
  (55)
 
Gleichung (46) beschreibt die Erwärmung des Druckwassers und muss in der Gesamtiteration der Be‐
rechnung zum gleichen Ergebnis führen wie Gleichung (55). Die Nebenbedingungen sind oben bereits 
genannt worden. 
3.4.2.5 Leistung der Turbine T210 
Die Nutzarbeit der Turbine T210 ergibt sich aus der (vereinfacht als isentrop (ݏ଼ ൌ ݏଽ) angenommenen) 
Entspannung zwischen den Zuständen 8 und 9 aus Bild 20. Weiter gilt 
  ݄ଽ ൌ ݄ଽᇱ ൅ ݔଽ ⋅ ሺ݄ଽᇱᇱ െ ݄ଽᇱ ሻ  (56)
 
mit 
  ݔଽ ൌ ݏଽ െ ݏଽ
ᇱ
ݏଽᇱᇱ െ ݏଽᇱ   (57)
 
  
‐ 53 ‐ 
Konzepte zur Erzeugung elektrischer Energie im heißen Bypass einer RTO 
Um die realen Verhältnisse bei der Turbine abzubilden, ist ein Wirkungsgrad (ߟ୘,୧ୱୣ୬) zu berücksichti‐
gen. Damit ergibt sich für den Zustand 9: 
  ݄ଽ,୰ ൌ ଼݄ െ Δ݄୘ ൌ ଼݄ െ ሺ଼݄ െ ݄ଽሻ ⋅ ߟ୘,୧ୱୣ୬  (58)
 
Zur Berechnung des Turbinenprozesses gibt man das Druckniveau vor. In der Beispielrechnung wird 
von einem Druckniveau ݌ଵ ൌ 0,16	bar nach der Turbine T210 und ݌ଶ ൌ 15	bar nach der Verdichtung 
durch die Pumpe P240 ausgegangen. Das Druckniveau ݌ଵ berücksichtigt bereits einen Druckverlust 
Δ݌୏ ൌ 0,035	bar im Kondensator W230, der sich im realen Kreislauf ergibt. Dadurch erhöht sich die 
Turbinenaustrittstemperatur ߴ ଽ um 5	K auf 55	°C. Für die Verdichtung in der Pumpe P240 sind darüber 
hinaus die Druckverluste in den nachgeschalteten Wärmeübertragungsapparaten sowie der Wirkungs‐
grad der Verdichtung zu berücksichtigen. Bei einer Annahme von Δ݌ୈ୉ ൌ 1,5	bar sowie einem isen‐
tropen Wirkungsgrad der Pumpe ߟ୔,୧ୱୣ୬ ൌ 0,85 ergibt sich eine spezifische Zusatzenthalpie von 
  Δ݄୔ଶସ଴,୧ୱୣ୬ െ Δ݄୔ଶସ଴ ൌ 1,95 kJkg െ 1,51
kJ
kg ൌ 0,44
kJ
kg  (59)
 
Die notwendige spezifische Zusatzenthalpie ist in der Größenordnung jedoch für die Gesamtbilanz ver‐
nachlässigbar. 
Ferner geht man im Auslegungsfall von einer Reingastemperatur nach W201 von ߴଵଽ ൌ 160	°C sowie 
einer Turbineneintrittstemperatur ߴ଼ ൌ 400	°C aus. 
Mit den Gleichungen (56), (57) und (58) lässt sich die Nutzarbeit der Turbine T210 unter Berücksichti‐
gung des isentropen Wirkungsgrades ߟ୘,୧ୱୣ୬ ൌ 0,85 berechnen: 
  ݄ଽ ൌ ݄ଽᇱ ൅ ݏଽ െ ݏଽ
ᇱ
ݏଽᇱᇱ െ ݏଽᇱ ⋅ ሺ݄ଽ
ᇱᇱ െ ݄ଽᇱ ሻ
ൌ 232,1 kJkg ൅
7,2701 kJkg ⋅ K െ 0,7729	
kJ
kg ⋅ K
7,9870 kJkg ⋅ K െ 0,7729
kJ
kg ⋅ K
⋅ ൬2600,5 kJkg െ 232,1
kJ
kg൰ ൌ 2365,1
kJ
kg  
(60)
  ݄ଽ,୰ ൌ ଼݄ െ Δ݄୘,୧ୱୣ୬ ൌ ଼݄ െ ሺ଼݄ െ ݄ଽሻ ⋅ ߟ୘,୧ୱୣ୬
ൌ 3256,1 kJkg െ ൬3256,1
kJ
kg െ 2365,1
kJ
kg൰ ⋅ 0,85 ൌ 2498,8
kJ
kg 
(61)
 
Als Nutzarbeit der Turbine ergibt sich somit 
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  Δ݄୘,୧ୱୣ୬ ൌ ଼݄ െ ݄ଽ,୰ ൌ 3256,1 kJkg െ 2498,8
kJ
kg ൌ 757,3
kJ
kg  (62)
 
Daraus wiederum resultiert ein thermischer Wirkungsgrad ߟ୲୦,୰, der aus der Nutzarbeit der Turbine 
abzüglich der Pumpenarbeit berechnet und auf die zugeführte Wärme zwischen den Zuständen 1 und 
8 bezogen wird. 
 
ߟ୲୦,୰ ൌ Δ݄୘,୧ୱୣ୬ െ Δ݄୔,୧ୱୣ୬Δ݄ଵ,଼ ൌ
757,3 kJkg െ 1,95
kJ
kg
3256,1 kJkg െ 234,1
kJ
kg
ൌ 0,250  (63)
 
Aus den gegebenen Dampfparametern erhält man somit einen Wirkungsgrad im Clausius‐Rankine‐Pro‐
zess von ߟ୲୦,୰ ൌ 0,250. Wird ein Generatorwirkungsgrad ߟୋୣ୬ ൌ 0,98 unterstellt, dann ergibt sich ein 
elektrischer Wirkungsgrad des Kreisprozesses30 
  ߟୣ,ୈ୔ ൌ ߟ୲୦,୰ ⋅ ߟୋୣ୬ ൌ 0,250 ⋅ 0,980 ൌ 0,245  (64)
 
für die Erzeugung von elektrischer Energie im Clausius‐Rankine‐Prozess unter Berücksichtigung insbe‐
sondere des isentropen Wirkungsgrades der Turbine. 
3.4.3 Ergebnisse 
Der Dampfkreislauf lässt sich nach den Gleichungen in Abschnitt 3.4.2 für den Nennlast‐ wie auch für 
den Teillastfall berechnen. Das Verhalten der Wärmeübertragungsapparate soll für den Referenzfall 
mit 
 einer Reingastemperatur vor dem Überhitzer W203 von ߴଵ଺ ൌ 855	°C, 
 einer Reingastemperatur nach dem Economizer W201 von ߴଵଽ ൌ 160	°C 
 einem Volumenstrom im heißen Bypass von  ሶܸୋ,୒୐ ൌ 10.000	m୒ଷ /h 
sowie einem daraus resultierenden Massenstrom im Wasser‐Dampf‐Kreislauf von 
ሶ݉ ୛ୈ ൌ 0,896 kgs  
abgebildet werden. 
Bild 24 zeigt, dass die Temperatur des überhitzten Dampfes mit abnehmendem Volumenstrom im hei‐
ßen Bypass kontinuierlich steigt. Zunächst ist der Anstieg noch gering, jedoch wird ab 2.500	m୬ଷ/h eine 
                                                            
30 Die Betrachtung des Gesamtwirkungsgrades einschließlich der Wärmebereitstellung im heißen Bypass ist Ge‐
genstand der Szenarienbetrachtung. 
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Temperatur ߴ଻ ൐ 450	°C erreicht. Um eine Turbineneintrittstemperatur ߴ଼ ൌ 400	°C31 sicherzustel‐
len, wird der Teilmassenstrom Δ ሶ݉ ୛ୈଷ (erwärmtes Wasser) eingespritzt. In Bild 24 wird ebenfalls deut‐
lich, dass die Abkühlung des Reingases für den Teillastfall effektiver ist und geringere Temperaturen 
ߴଵଽ erreicht werden. Dies ist der Tatsache geschuldet, dass der konvektive Wärmeübergang bei fallen‐
dem Reingasmassenstrom weniger stark sinkt. 
Der Massenstrom des Wassers/Dampfes ݉ ሶ ୛ୈ ist in der Gesamtbetrachtung für die Leistung des Kreis‐
prozesses entscheidend. Bild 25 zeigt, dass der Massenstrom nahezu  linear mit dem Teillastbetrieb 
korreliert. Die Menge des eingespritzten Dampfes zur Speisewasserkonditionierung Δ ሶ݉ ୛ୈଶ ist somit 
ebenfalls  (etwa)  linear  abhängig.  Lediglich die Menge des  eingespritzten Wassers  vor der  Turbine 
Δ ሶ݉ ୛ୈଷ weist ein nichtlineares Verhalten auf. Sie erreicht bei einem Teillast‐Volumenstrom von etwa 
4.500	m୬ଷ/h	ein Maximum. Trotz steigender Temperaturen am Überhitzer‐ Austritt führt dies nicht zu 
einem größeren Massenstrom von Δ ሶ݉ ୛ୈଷ. 
 
Bild 24: Temperatur des überhitzten Dampfes ߴ଻ und Temperatur des abgekühlten Reingases ߴଵଽ in Abhängigkeit des 
Volumenstromes im heißen Bypass  ሶீܸ  
In den Bildern 26 und 27 sind die Temperaturen und übertragenen Wärmeleistungen der Medien im 
heißen Bypass aufgetragen. Für den Nennlastfall (10.000	m୬ଷ/h) ergibt sich im Reingas eine kontinu‐
ierliche Abnahme  der  Temperatur  in  den  drei Apparaten  zur Wärmeübertragung. Die Wärmeauf‐
nahme im Kreisprozess ist etwas differenzierter zu betrachten. Im Economizer W201 wird das Druck‐
wasser  auf  ߴଶ ൌ 168	°C  vorgewärmt,  bevor  durch  eine  (zur  vereinfachten  Simulation  gewählte) 
Dampfeinspritzung die Verdampfungstemperatur ߴସ ൌ 198	°C am Eintritt von W202 erreicht wird. Ein 
Teil des erzeugten Dampfes dient zur Vorwärmung im Speisewasserbehälter und zur Einspritzung nach 
                                                            
31 Häufig in der Praxis definierte Turbineneintrittstemperatur, die zu einem guten Kosten‐Nutzen‐Verhältnis zwi‐
schen Materialaufwand und Prozesswirkungsgrad führt; persönliche Mitteilung von B. Sankol (01/2017) 
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dem Economizer W201, der verbleibende  (weit überwiegende) Teil des Dampfes wird  in W203 von 
ߴ଺ ൌ 198	°C auf ߴ଻ ൌ 400	°C überhitzt. Im Fall des Nennlastbetriebs ist dieser Zustand identisch mit 
dem Zustand 8 (Eintritt in die Turbine, ߴ଼ ൌ 400	°C). 
 
Bild 25: Massenströme im Dampf‐ Kreislauf in Abhängigkeit von Volumenstrom im heißen Bypass  ሶீܸ  
(Bezüglich der Größen Δ ሶ݉ ௐ஽ siehe Bild 19) 
 
Bild 26: Temperatur‐Enthalpiestrom‐Diagramm für die Kopplung von heißem Bypass und Dampfkreislauf bei Nennlast 
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Bild 27 zeigt die analoge Abbildung für den Teillastfall von 2.000	m୬ଷ/h. Als wesentlicher Unterschied 
ergibt sich eine höhere Temperatur ߴ ଻ ൌ 459	°C, so dass ein Quenchen notwendig ist, um die maximal 
zulässige Turbineneintrittstemperatur ߴ଼ ൌ 400	°C sicherzustellen. 
 
Bild 27: Temperatur‐Enthalpiestrom‐Diagramm für die Kopplung von heißem Bypass und Dampfkreislauf bei Teillast 
 
Bild 28 zeigt die Leistung der Turbine im Clausius‐Rankine‐Prozess. Es ist die Nennlast im heißen Bypass 
von 10.000	m୬ଷ/h angenommen worden  sowie eine geregelte Turbineneintrittstemperatur ߴ଼  von 
400	°C. Der Druck ݌ଶ wird zwischen 12	bar und 40	bar variiert. Die isentropen Wirkungsgrade sind – 
analog zu den obigen Berechnungen – mit ߟ୘,୧ୱୣ୬ ൌ ߟ୔,୧ୱୣ୬ ൌ 0,85 angesetzt. Für die Turbine wird kein 
veränderter Wirkungsgrad in Abhängigkeit vom Teillastbetrieb angesetzt. 
Bei der Leistung  im Teillastbetrieb  ist eine deutliche Abnahme der Turbinenleistung feststellbar, die 
jedoch einen in etwa linearen Verlauf aufweist. Die erhöhte Temperatur ߴ଻ wird durch Einspritzung 
von Wasser  (Δ ሶ݉ ୛ୈଷ) auf die notwendige Turbineneintrittstemperatur reduziert. Die Erhöhung des 
Druckniveaus ݌ଶ bewirkt eine deutliche Steigerung der Leistung (vgl. [62]).32 
                                                            
32 Ein erhöhter Druck (z. B. 40	bar), der zu einer höheren Leistung im Dampfkreislauf führt, bedingt aber auch 
erhöhte Anforderungen an die Konstruktion und die Materialien des Apparats zur Wärmeübertragung. Der Über‐
hitzer W203 ist ein Gas‐Gas‐Wärmeübertragungsapparat, so dass sich – überschlägig – bei einer Temperatur ߴ଻ 
im Teillast‐Fall von 450	°C mittlere Materialtemperaturen von 650	°C einstellen können.  In den gerechneten 
Szenarien werden daher sowohl ein geringerer als auch ein höherer Druck (15 bzw. 40	bar) betrachtet. 
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Bild 28: Leistung der Turbine im Dampfkreislauf in Abhängigkeit vom Druck des Dampfes und vom Reingasvolumenstrom im 
heißen Bypass 
 
3.5 Berechnung des offenen Gasturbinenprozesses 
Wie bereits  im Schema der Varianten  in Bild 20 gezeigt, werden beim  Joule‐Prozess ein Verdichter 
VE300 und eine Turbine T320 miteinander gekoppelt. Das verdichtete Medium wird bei konstantem 
Druck erwärmt, so dass die Turbine eine größere Leistung erzeugt als der Verdichter benötigt. In der 
klassischen Turbine wird die Wärme  in einer Brennkammer zugeführt, wobei die Verbrennungsgase 
den Massenstrom über die Turbine zusätzlich vergrößern. In der hier vorgesehenen Verfahrensvari‐
ante wird die Brennkammer durch einen Wärmeübertragungsapparat W310 im heißen Bypass der RTO 
ersetzt. Folglich wird Umgebungsluft komprimiert, erwärmt und anschließend wieder entspannt33.  
Der Joule‐Prozess wird – wie in Bild 22 dargestellt – durch zwei Isentropen und zwei Isobaren gebildet. 
Nach  [62]  kann  bei  einem  idealen  Gas  mit  dem  Isentropenkoeffizient  ߢ ൌ 1,4  und  einem 
ܿ୮	 ൌ 	0,994 ୩୎୩୥⋅୏ gerechnet werden34. Somit ergibt sich 
                                                            
33 Da die Erwärmung in einem Apparat zur Wärmeübertragung stattfindet, unterliegt die Turbine keiner wieder‐
kehrenden Emissionsmessung. 
34 Die Berechnung des Joule‐Prozesses läuft analog zu den Beispielen 3.5 und 14.1 in [62] ab. 
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ଶܶ ൌ ଵܶ ⋅ ൬݌ଶ݌ଵ൰
఑ିଵ
఑   (65)
 
Die spezifische Verdichterarbeit errechnet sich zu 
  ݓ୚ ൌ ܿ୮ ⋅ ሺ ଶܶ െ ଵܶሻ ܾݖݓ. ݓ୚,୰ ൌ ݓ୚ߟ୚,୧ୱୣ୬  (66)
 
Für die Temperatur  ଶܶ ergibt sich somit unter Berücksichtigung des Wirkungsgrades des Verdichters 
 
ଶܶ,୰ ൌ ଵܶ ൅
ሺ ଶܶ െ ଵܶሻ
ߟ୚,୧ୱୣ୬ (67)
 
Die Turbinenaustrittstemperatur  ସܶ bzw.  ସܶ,୰ errechnet sich zu 
 
ସܶ ൌ ଷܶ ⋅ ൬݌ଵ݌ଶ൰
఑ିଵ
఑ 	ܾݖݓ. ସܶ,୰ ൌ ଷܶ െ ሺ ଷܶ െ ସܶሻ ⋅ ߟ୘,୧ୱୣ୬  (68)
 
Der Wirkungsgrad ߟ୲୦ des offenen Joule‐Prozesses ergibt sich nach der Beziehung 
  ߟ୲୦ ൌ หݓ୚,୰ ൅ ݓ୘,୰หݍଶଷ ൌ
ห ሶ݉ ⋅ ܿ୮ ⋅ ൫ ଶܶ,୰ െ ଵܶ൯ ൅ ሶ݉ ⋅ ܿ୮ ⋅ ൫ ସܶ,୰ െ ଷܶ൯ห
ሶ݉ ⋅ ܿ୮ ⋅ ൫ ଷܶ െ ଶܶ,୰൯   (69)
 
Die Erzeugung elektrischer Energie im Gasturbinenprozess hängt von den Druckniveaus sowie den Wir‐
kungsgraden von Verdichter und Turbine ab. Für einen Gasturbinenprozess mit einem Wirkungsgrad 
ߟ୚,୧ୱୣ୬ ൌ ߟ୘,୧ୱୣ୬ ൌ 0,85 und einen Massenstrom des Gases  ሶ݉ ୋ ൌ 3,59	kg/s ergeben sich die in Bild 
29 dargestellten Wirkungsgrade und elektrischen Leistungen. Die Turbinenleistung  ist dabei vorwie‐
gend von der erreichbaren Eintrittstemperatur abhängig, während ein höherer Druck35 ݌ଶ sich nicht 
zwangsläufig in höheren Leistungen der Turbine widerspiegelt. Durch einen höheren Druck ݌ଶ steigt 
die Temperatur  ଶܶ,୰ an. Dies führt wiederum zu einer geringeren Wärmezufuhr für die Zustandsände‐
rung von 2 nach 3. Bei der Darstellung des Wirkungsgrades für den Joule‐Prozess wird dies umso deut‐
licher, da bei einem Druck ݌ଶ ൌ 12	bar die erzielbaren Wirkungsgrade einbrechen. 
                                                            
35 Nach [62] hängt die Leistung des Joule‐Prozesses nur vom Verhältnis ௣మ௣భ ab. Die hier vorgenommene Betrach‐
tung einer Abhängigkeit der Turbinenleistung vom Druck ݌ଶ setzt voraus, dass der Druck ݌ଵ konstant bleibt. 
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Bild 29: Turbinenleistung und Wirkungsgrad in Abhängigkeit von Turbineneintrittstemperatur und Druck ݌ଶ 
(Druck ݌ଵ ൌ 1	ܾܽݎ;	ߟ௏,௜௦௘௡ ൌ ߟ்,௜௦௘௡ ൌ 0,85;	 ሶ݉ ீ ൌ 3,59	kg/s) 
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4. Berechnung von Szenarien 
4.1 Szenarien 
Für einen Vergleich der verschiedenen Varianten werden die in Tabelle 4 aufgeführten Szenarien be‐
rechnet und einander gegenübergestellt. An dieser Stelle wird Bezug genommen auf Abschnitt 2.4. Es 
wird (unverändert) von einer Produktion ausgegangen, die  im Auslegungszustand einen Abluftvolu‐
menstrom von 60.000	m୬ଷ/h zur Abgasreinigungsanlage hat. 
Bei den ersten Betrachtungen (Szenariengruppe der Zeile 1 in Tabelle 4) reicht die Lösemittelkonzent‐
ration lediglich aus, um einen autothermen Betrieb der RTO zu ermöglichen. Jegliche Reingasauskopp‐
lung im heißen Bypass ist mit einem zusätzlichen Erdgasbedarf verbunden. 
Bei den weiteren Szenarien (Zeile 2 und 3) liefert die Abluft aus der Produktion einen konstanten Mas‐
senstrom an Lösemitteln, der in der RTO detoxifiziert werden muss. Im Fall der Szenarien in der 2. Zeile 
von Tabelle 4 wird bei Nennlast eine Abluftbeladung von 250	kg/h an Ethylacetat angenommen. Das 
entspricht einer Konzentration von 4,17	g/m୬ଷ . Für Ethylacetat wird ein Heizwert von 24	MJ/kg ange‐
setzt [68]. Für die weitere Szenariengruppe ist eine Produktion – und damit auch eine Abluftmenge – 
in Teillast (entsprechend 40.000	m୬ଷ/h) zugrunde gelegt worden. 
Insgesamt sollen die in Kapitel 3 vorgestellten Varianten für die jeweiligen Abluftvolumenströme mit‐
einander verglichen werden. Es wird dabei zusätzlich unterschieden, ob die benötigte Prozesswärme 
durch ein Druckwassernetz oder durch ein Thermalölnetz bereitgestellt werden soll. Mit den beiden 
unterschiedlichen Wärmeträgernetzen sind verschiedene Temperaturniveaus verbunden, die letztlich 
mit der erreichbaren Abkühlung des Reingases im heißen Bypass der RTO korrelieren. 
 
4.2 Szenario 1: Prozesswärmeerzeugung 
Die wichtigsten Ergebnisse der Szenarienbetrachtung sind in Abschnitt 4.6 in tabellarischer Form zu‐
sammengefasst. 
Die Prozesswärmeerzeugung ist der Stand der Technik, um den Heizwert der in der Abluft enthaltenen 
organischen Lösemittel noch zu nutzen. Insbesondere für größere Abluftmengenströme und Lösemit‐
telmassenströme bis zu etwa 1	t/h ist die regenerative thermische Oxidation die „gesetzte“ Anlagen‐
technologie [54]. 
Für Szenario 1 wird ein Prozesswärmebedarf von 1.700	kW angenommen, der durch ein Wärmenetz 
bereitgestellt wird. Dafür sind vorhanden: 
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Tabelle 4: Szenarien für die Bewertung der Vergleichskonzepte 
 DW: Druckwasser, TÖ: Thermalöl 
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 in Szenario 1a ein Druckwassernetz (8	bar, Vorlauf 140	°C, Rücklauf 120	°C), so dass im heißen 
Bypass nach dem Wärmeübertragungsapparat W2 (siehe Bild 15) eine Temperatur von 170	°C 
erreicht wird. 
 in Szenario 1b ein Thermalölnetz (Vorlauf 230	°C, Rücklauf 200	°C), so dass im heißen Bypass 
nach dem Apparat  zur Wärmeübertragung W2  (s.o.) eine Temperatur  von 250	°C erreicht 
wird. 
Aus der Berechnung  (Abschnitt 2.5) ergeben sich thermische Wirkungsgrade  für die Erzeugung von 
1.700	kW Prozesswärme von 
 in Szenario 1a: ߟ୲୦ ൌ 1,228 (entsprechend Zusatzbrennstoffbedarf von 1.384	kW). 
 in Szenario 1b: ߟ୲୦ ൌ 1,059 (entsprechend Zusatzbrennstoffbedarf von 1.605	kW). 
Für den autothermen Betrieb der RTO werden 737	kW benötigt. Die Enthalpieströme als Sankey‐Dia‐
gramm befinden sich im Anhang. Die Sankey‐Diagramme verdeutlichen die große interne Wärmerück‐
gewinnung innerhalb der RTO durch die Regeneratoren. 
In den Szenarien 1c und 1d ersetzt der Heizwert der Lösemittelbeladung einen Teil des zusätzlichen 
Wärmebedarfs für die Wärmeauskopplung. Der Einsatz von 250	kg/h an Ethylacetat mit einem Heiz‐
wert von 24	MJ/kg entspricht einem Enthalpiestrom von 1.667	kW36. Dieser Wert ersetzt zunächst 
die 737	kW an Erdgas, die für den autothermen Betrieb der Anlage notwendig sind. Damit ergibt sich 
ein zusätzlicher Brennstoffbedarf für 
 Szenario 1c von 454	kW 
 Szenario 1d von 675	kW 
In Abschnitt 2.5 ist ebenfalls das Teillastverhalten der RTO beschrieben. Unter den oben beschriebenen 
Annahmen für die Erzeugung von 1.100	kW Prozesswärme im Thermalöl‐ und Druckwassernetz erge‐
ben sich folgende Ergebnisse für 
 Szenario 1e: ߟ୲୦ ൌ 1,221 (entsprechend Zusatzbrennstoffbedarf von 901	kW) 
 Szenario 1f: ߟ୲୦ ൌ 1,038 (entsprechend Zusatzbrennstoffbedarf von 1.060	kW) 
Unter Berücksichtigung des Heizwertes der organischen Lösemittel (1.100	kW) reduziert sich der Zu‐
satzbrennstoffbedarf auf: 
                                                            
36  In diesem Szenario wird nicht berücksichtigt, dass  im Beispielbetrieb aufgrund  immissionsschutzrechtlicher 
Bestimmungen eine Emission aus nicht‐gefassten Quellen (diffuse Emissionen) in Höhe von max. 20	% der Ein‐
satzmenge zulässig ist [39]. Durch eine gute Kapselung der Produktionsprozesse kann dieser Wert jedoch erheb‐
lich reduziert werden (eigene Untersuchungen zur Lösemittelbilanz). Ferner wird nicht berücksichtigt, dass die 
RTO einen kleinen Massenstrom der organischen Lösemittel unoxidiert mit dem Reingas der Atmosphäre zuführt. 
Ursache dafür können beispielsweise Undichtigkeiten der Klappen, unvollständige Spülvorgänge etc. sein. 
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 205	kW in Szenario 1e, 
 364	kW in Szenario 1f, 
da für einen autothermen Betrieb nur 404	kW benötigt werden. Die zugehörigen Sankey‐Diagramme 
finden sich im Anhang.  
 
4.3 Szenario 2: Stromerzeugung im Dampfkraftprozess 
Für Szenario 2a wird eine Auskopplung von 10.000	m୬ଷ/h mit 855	°C im heißen Bypass angenommen, 
die in den drei Wärmeübertragungsapparaten W203, W202 und W201 auf 160	°ܥ abgekühlt werden. 
Bei einem Druck von ݌ଵ ൌ 0,16	bar und ݌ଶ ൌ 15	bar  ist hierfür eine Leistung  in den Apparaten zur 
Wärmeübertragung W201, W202 und W203 von insgesamt  
  ሶܳ ü,୥ୣୱ ൌ ሶܳ୛ଶ଴ଵ ൅ ሶܳ୛ଶ଴ଶ ൅ ሶܳ୛ଶ଴ଷ ൌ 272 kW൅ 2020 kW ൅ 418 kW ൌ 2710	kW  (70)
 
notwendig. 
Durch die Berechnung der Prozesswärmeerzeugung innerhalb der RTO ergibt sich für eine Auskopp‐
lung von 2.710	kW und ein Temperaturniveau von 160	°C 
 ein thermischer Wirkungsgrad ߟ୲୦,ୖ୘୓ ൌ 1,111 und 
 ein zusätzlicher Energiebedarf von 2.440	kW 
Die Berechnungen führen somit zu einem Gesamtwirkungsgrad von 
  ߟ୥ୣୱ ൌ ߟ୲୦,ୖ୘୓ ⋅ ߟୣ,ୈ୔ ൌ ߟ୲୦,ୖ୘୓ ⋅ ߟ୲୦,୰ ⋅ ߟୋୣ୬ ൌ 1,111 ⋅ 0,250 ⋅ 0,980 ൌ 0,272  (71)
 
In Szenario 2a wird elektrische Energie in Höhe von 664	kW mit einem Wirkungsgrad von 27,2	% er‐
zeugt. Im Anhang sind die zugehörigen Sankey‐Diagramme aufgeführt. Die separate Prozesswärmeer‐
zeugung ist nicht Bestandteil der Diagramme. 
In Szenario 2b bei einem Druck von ݌ଵ ൌ 0,16	bar und ݌ଶ ൌ 40	bar errechnet sich für den Dampfkreis‐
lauf eine benötigte Leistung in den Wärmeübertragungsapparaten W201, W202 und W203 von insge‐
samt 
  ሶܳ ü,୥ୣୱ ൌ ሶܳ୛ଶ଴ଵ ൅ ሶܳ୛ଶ଴ଶ ൅ ሶܳ୛ଶ଴ଷ ൌ 504 kW൅ 1830 kW ൅ 376 kW ൌ 2710	kW  (72)
 
Der thermische Wirkungsgrad der Prozesswärmeerzeugung in der RTO und somit der zusätzliche Ener‐
giebedarf von 2.440	kW ist identisch zu Szenario 2a. Der Gesamtwirkungsgrad ergibt sich mit den Glei‐
chungen in Abschnitt 3.4.2.5 zu 
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  ߟ୥ୣୱ ൌ ߟ୲୦,ୖ୘୓ ⋅ ߟୣ,ୈ୔ ൌ ߟ୲୦,ୖ୘୓ ⋅ ߟ୲୦,୰ ⋅ ߟୋୣ୬ ൌ 1,111 ⋅ 0,288 ⋅ 0,980 ൌ 0,314  (73)
 
bzw. eine elektrische Leistung von 766	kW. 
In den Szenarios 2c und 2d wird ein Teil des zusätzlichen Energiebedarfs durch die Beladung mit orga‐
nischen Lösemitteln in der Abluft gedeckt. Der Zusatzbrennstoffbedarf reduziert sich somit auf 
 1.510	kW. 
Die für die Produktion notwendige Prozesswärme (Annahme: 1.700	kW) muss separat  in einem di‐
rektbefeuerten Erhitzer erzeugt werden. In Anlehnung an Abschnitt 2.5 ergeben sich für ein ܮ ൌ 1,2 
und ߳ ൌ 0,015 somit Wirkungsgrade ߟ୉୰ für  
 Thermalöl ߟ୉୰,୘Ö ൌ 0,866 (Brennstoffbedarf: 1.963	kW) 
 Druckwasser ߟ୉୰,ୈ୛ ൌ 0,915 (Brennstoffbedarf: 1.858	kW) 
Szenario 2e betrachtet die Kopplung von RTO und Dampfkreislauf bei Teillastbedinungen. Es wird von 
einer Produktion bei 60	% der Nennlast ausgegangen, so dass 
 der Abluftvolumenstrom 40.000	m୬ଷ/h, 
 der Einsatz von Lösemitteln 165	kg/h (entspricht 4,13	g/m୬ଷ), 
 die Auskopplung im heißen Bypass ebenfalls 60	% 
beträgt. 
Aus dem Dampfkreislauf resultieren eine Erwärmung des Kreislaufmediums ( ሶ݉ ୛ୈ,୘୐ ൌ 0,543	kg/s) in 
den Wärmeübertragungsapparaten W201, W202 und W203 um  
  ሶܳ ü,୥ୣୱ ൌ ሶܳ୛ଶ଴ଵ ൅ ሶܳ୛ଶ଴ଶ ൅ ሶܳ୛ଶ଴ଷ ൌ 159 kW൅ 1214 kW ൅ 270 kW ൌ 1643	kW  (74)
 
und eine Abkühlung des Reingases auf ߴଵଽ ൌ 152	°C. Diese Prozesswärme wiederum kann in der RTO 
mit einem thermischen Wirkungsgrad ߟୖ୘୓,୲୦ ൌ 1,106 erzeugt werden. Das bedeutet einen Zusatz‐
brennstoffbedarf von 1.486	kW für die Prozesswärmeerzeugung, wobei der Heizwert der Lösemittel 
in Höhe von 1.100	kW zu berücksichtigen ist. Im Anhang befinden sich die zugehörigen Sankey‐Dia‐
gramme. 
Es ergibt sich somit ein Gesamtwirkungsgrad37 von 
  ߟ୥ୣୱ ൌ ߟ୲୦,ୖ୘୓ ⋅ ߟୣ,ୈ୔ ൌ ߟ୲୦,ୖ୘୓ ⋅ ߟ୲୦,୰ ⋅ ߟୋୣ୬ ൌ 1,106 ⋅ 0,250 ⋅ 0,980 ൌ 0,271  (75)
                                                            
37 Ein Teillast‐Wirkungsgrad der Turbine – zusätzlich zum isentropen Wirkungsgrad ߟ୘,୧ୱୣ୬ ൌ 0,85 – wird nicht 
betrachtet. 
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so dass insgesamt 403	kW an elektrischer Energie erzeugt werden. 
In Szenario 2f mit einem Druck von 40	bar entsteht eine Umlaufmenge des Kreislaufmediums von 
ሶ݉ ୛ୈ,୘୐ ൌ 0,550	kg/s. Dabei haben die Apparate  zur Wärmeübertragung W201, W202 und W203 
eine Gesamtleistung von 
  ሶܳ ü,୥ୣୱ ൌ ሶܳ୛ଶ଴ଵ ൅ ሶܳ୛ଶ଴ଶ ൅ ሶܳ୛ଶ଴ଷ ൌ 295 kW൅ 1104 kW ൅ 244 kW ൌ 1643	kW  (76)
 
Das Reingases wird auf ߴ ଵଽ ൌ 152	°C abgekühlt. Diese Prozesswärme wiederum kann in der RTO eben‐
falls mit einem thermischen Wirkungsgrad ߟୖ୘୓,୲୦ ൌ 1,106 erzeugt werden. Daraus resultiert ein Zu‐
satzbrennstoffbedarf von 1.486	kW  für die Prozesswärmeerzeugung. Bei einem Wirkungsgrad von 
ߟ୥ୣୱ ൌ 0,312 ergeben sich dann 464	kW an elektrischer Energie. 
Für die alternative Prozesswärmebereitstellung (1.100	kW) erhält man mit den gleichen Parametern 
wie in den Szenarios 2a bis 2d: 
 Thermalöl ߟ୉୰,୘Ö ൌ 0,866 (Brennstoffbedarf: 1.270	kW) 
 Druckwasser ߟ୉୰,ୈ୛ ൌ 0,915 (Brennstoffbedarf: 1.202	kW) 
 
4.4 Szenario 3: Strom‐ und Prozesswärmeerzeugung im Gasturbinenprozess 
In Szenario 3 wird der Strom in einem offenen Turbinenprozess (Joule‐Prozess) erzeugt. Dabei ist die 
Gasturbinenbrennkammer durch einen Apparat zur Wärmeübertragung im heißen Bypass der RTO er‐
setzt. Durch den Verdichter wird ein relativ hohes Temperaturniveau im Eintritt des Apparats erreicht, 
so dass das abgekühlte Reingas noch in einem zweiten Wärmeübertragungsapparat zur Prozesswär‐
meerzeugung genutzt werden kann. Das entspannte Gas aus der Turbine  ist ebenfalls noch zur Pro‐
zesswärmeerzeugung geeignet. Als Wärmeträger sollen – analog zu Szenario 1 – Thermalöl (Vorlauf 
230	°C, Rücklauf 200	°C) und Druckwasser (8	bar, Vorlauf 140	°C, Rücklauf 120	°C) genutzt werden. 
Die Betrachtungen in Abschnitt 3.5 haben gezeigt, dass die elektrische Leistung sowohl vom Druck als 
auch von der Turbineneintrittstemperatur abhängt. Für die Verfahrensbewertung der Variante 3 wer‐
den ein relativ geringer Druck ݌ଶ ൌ 6	bar (݌ଵ ൌ 1	bar) sowie eine relativ hohe Turbineneintrittstem‐
peratur ܶ ଷ ൌ 973	K ൌ 700	°C angesetzt.38 Unter Berücksichtigung des isentropen Wirkungsgrades des 
Verdichters ergibt sich eine Temperatur  ଶܶ,୰ ൌ 523	K ൌ 250	°C. Die Austrittstemperatur der Turbine 
beträgt  ସܶ,୰ ൌ 642	K ൌ 369	°C. Sie ist auf einen Massenstrom  ሶ݉ ୋ ൌ 3,59	kg/s ausgelegt. Aus diesen 
                                                            
38 Ein höherer Druck sowie eine (noch) höhere Turbineneintrittstemperatur bringen hinsichtlich der Turbinen‐
leistung keine Vorteile, lediglich die Materialanforderungen im Wärmeübertragungsapparat steigen deutlich. 
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Angaben resultiert eine Leistung des Wärmeübertragungsapparats für die Erwärmung von Zustand 2 
auf 3 von  ሶܳ୛ଷଵ଴ ൌ 1.604	kW. 
In Szenario 3a ergibt sich eine Reingastemperatur nach den Apparaten zur Wärmeübertragung W310 
und W360 im heißen Bypass von 170	°C. Bei einem Volumenstrom von 10.000	m୬ଷ/h können somit 
2.675	kW ausgekoppelt werden. Davon werden 1.604	kW für den Gasturbinenprozess genutzt. Wei‐
tere 1.071	kW können ins Druckwassernetz eingekoppelt werden. Der thermische Wirkungsgrad der 
Prozesswärmeerzeugung beträgt ߟ୲୦,ୖ୘୓ ൌ 1,095 (Zusatzbrennstoffbedarf: 2.442	kW). Das Abgas der 
Turbine kann ebenfalls noch zur Prozesswärmeerzeugung genutzt werden. Hier ist die Bereitstellung 
von weiteren 747	kW möglich. 
Somit ergibt sich in Szenario 3a  
 elektrische Energie von 337	kW. In den Joule‐Prozess werden über W310 insgesamt 1.604	kW 
eingekoppelt. In der Turbine T320 werden durch die Zustandsänderung von 3 nach 4 (siehe 
Bild 22) 1.183	kW an mechanischer Arbeit erzeugt. Unter Berücksichtigung des Generatorwir‐
kungsgrads ߟୋୣ୬ ൌ 0,98 ergibt sich eine elektrische Bruttoleistung von 1.159	kW. Davon wie‐
derum werden 822	kW für den Verdichter VE300 benötigt. 
 thermische Energie:  ሶܳ୛ଷସ଴ ൅ ሶܳ୛ଷ଺଴ ൌ 747	kW ൅ 1.071	kW ൌ 1.818	kW 
Für Szenario 3b wird die Prozesswärme in ein Thermalölnetz eingekoppelt. Aufgrund des höheren Tem‐
peraturniveaus  von  250	°C  beträgt  ߟ୲୦,ୖ୘୓ ൌ 0,973  (Zusatzbrennstoffbedarf:  2.440	kW),  wobei 
1.604	kW für den Gasturbinenprozess bereitgestellt werden können. Im heißen Bypass sind darüber 
hinaus 771	kW für das Thermalölnetz auskoppelbar. Aus dem Turbinenabgas ergeben sich 449	kW. 
Durch diese Verfahrenskombinationen erhält man 
 elektrische Energie: 337	kW (wie im Szenario 3a) 
 thermische Energie:  ሶܳ୛ଷସ଴ ൅ ሶܳ୛ଷ଺଴ ൌ 449	kW ൅ 771	kW ൌ 1.220	kW 
Die Sankey‐Diagramme sind im Anhang dargestellt. Die ggf. notwendige separate Prozesswärmeerzeu‐
gung ist in der Darstellung nicht aufgeführt. 
Für die Szenarien 3c und 3d wird – analog zu den anderen – eine Beladung der Abluft mit organischen 
Lösemitteln angenommen, aus der ein Enthalpiestrom von 1.667	kW resultiert. Der zusätzliche Brenn‐
stoffbedarf verringert sich: 
 im Szenario 3c zu 1.512	kW 
 im Szenario 3d zu 1.510	kW 
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Für die Szenarien 3e und 3f wird im Gasturbinenprozess ebenfalls ein Teillastbetrieb von 67	% ange‐
nommen.39 Daraus resultiert ein Wärmebedarf von 1.068	kW, der zu einer Nutzarbeit von 240	kW 
führt. Unter Berücksichtigung des Generatorwirkungsgrades auf die brutto erzeugte mechanische Ar‐
beit der Turbine von 771	kW ergibt sich eine elektrische Leistung von 224	kW. Prozesswärme kann 
noch erzeugt werden im 
 Szenario 3e:  ሶܳ୛ଷସ଴ ൅ ሶܳ୛ଷ଺଴ ൌ 498	kW ൅ 772	kW ൌ 1.270	kW (bei einem ߟ୲୦,ୖ୘୓ ൌ 1,051 
ergibt sich unter Berücksichtigung der Lösemittel ein Zusatzbrennstoffbedarf von 998	kW) 
 Szenario 3f: ܳ ሶ୛ଷସ଴ ൅ ሶܳ୛ଷ଺଴ ൌ 299	kW ൅ 512	kW ൌ 811	kW (bei einem ߟ୲୦,ୖ୘୓ ൌ 0,934 er‐
hält man unter Berücksichtigung der Lösemittel ein Zusatzbrennstoffbedarf von 996	kW) 
Bei der Prozesswärmebereitstellung über das Thermalölnetz ist zu beachten, dass nicht die gesamte 
Prozesswärme für die Produktion von 1.700	kW (Nennlast, Szenario 3b und 3d) bzw. 1.100	kW (Teil‐
last, Szenario 3f) zur Verfügung gestellt werden kann. Hier ergibt sich  im direktbefeuerten Thermal‐
ölerhitzer (analog zu Szenario 2) ein Brennstoffbedarf von 
 in den Szenarien 3b und 3d von: 480	kW Thermalöl mit 554	kW Brennstoffeinsatz 
 im Szenario 3f von: 289	kW Thermalöl mit 334	kW Brennstoffeinsatz 
Die zugehörigen Sankey‐Diagramme befinden sich im Anhang. 
 
4.5 Szenario 4: Lösemittelrückgewinnung 
Der Prozess‐ und Stromerzeugung soll noch das bereits in Abschnitt 2.4 diskutierte Verfahren der Lö‐
semittelrückgewinnung, bestehend aus absorptiver Aufkonzentration und anschließender Kondensa‐
tion, gegenübergestellt werden. Zur Verfahrensbeschreibung wird auf die dortigen Ausführungen ver‐
wiesen. Durch die integrierte KWK‐Kopplung wird der größte Anteil der benötigten elektrischen Ener‐
gie direkt im Prozess erzeugt. Es besteht jedoch ein temporärer Bedarf an elektrischer Energie bei ho‐
hen Außentemperaturen, um die notwendige Kühlung der Abluft bzw. des Absorbens sicherzustellen. 
Die Kosten des Verfahrensansatzes resultieren daher vorwiegend aus dem Bedarf an thermischer Ener‐
gie (2.320	kW) sowie dem Ersatz von Lösemitteln und organischem Hochsieder als Absorbens. 
                                                            
39  Der  Teillastbetrieb  von  67  %  resultiert  aus  dem  reduzierten  Abluftvolumenstrom  der  Produktion  von 
40.000	m୬ଷ/h (bei einer Nennlast von 60.000	m୬ଷ/h). Es wird für den vereinfachten Betrachtungsfall ein lineares 
Downscaling der Enthalpieströme postuliert. Darüber hinaus werden keine zusätzlichen Wirkungsgradverluste 
innerhalb des Verdichters und der Turbine durch den Teillastbetrieb unterstellt. 
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Das Verfahren führt zu Betriebsmittelkosten von ሺ130,92…147,30ሻ	EUR/h und Emissionen von Koh‐
lenstoffdioxid von ሺ563,1…630,5ሻ	kg/h. Die notwendige Prozesswärme für die Produktion wird se‐
parat (außerhalb der Bilanz) hergestellt. Wie in den Szenarien der Gruppe 2 (Clausius‐Rankine‐Prozess) 
wird die Wärme durch einen direktbefeuerten Kessel bereitgestellt. 
 
4.6 Zusammenfassung der Szenarien 
In Tabelle 5 sind die wesentlichen Größen der Verfahrensalternativen 1 bis 3 gegenübergestellt. 
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Tabelle 5: Zusammenfassung der Szenarien 1a bis 3f (CRP: Clausius‐Rankine‐Prozess, Joule: Joule‐Prozess) 
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ሾܓ܅ሿ  ሾܓ܅ሿ ሾܓ܅ሿ ሾܓ܅ሿ ሾܓ܅ሿ ሾܓ܅ሿ  ሾܓ܅ሿ  ሾെሿ
1a  1.700	kW	DW  737 1.384 0 ‐ 1.700 ‐  0  1,228
1b  1.700	kW TÖ  737 1.605 0 ‐ ‐ 1.700  0  1,059
1c  1.700	kW	DW  0 454 1.667 ‐ 1.700 ‐  0  1,228
1d  1.700	kW TÖ  0 675 1.667 ‐ ‐ 1.700  0  1,059
1e  1.100	kW	DW  0 205 1.100 ‐ 1.100 ‐  0  1,221
1f  1.100	kW TÖ  0 364 1.100 ‐ ‐ 1.100  0  1,038
2aDW  CRP	mit	15 bar൅ 1.700	kW DW  737  2.440  0  1.858  1.700  ‐  664  1,111 
2aTÖ  CRP	mit	15 bar൅ 1.700	kW TÖ  737  2.440  0  1.963  ‐  1.700  664  1,111 
2bDW  CRP	mit	40 bar൅ 1.700	kW DW  737  2.440  0  1.858  1.700  ‐  766  1,111 
2bTÖ  CRP	mit	40 bar൅ 1.700	kW TÖ  737  2.440  0  1.963  ‐  1.700  766  1,111 
2cDW  CRP	mit	15 bar൅ 1.700	kW DW  0  1.510  1.667  1.858  1.700  ‐  664  1,111 
2cTÖ  CRP	mit	15 bar൅ 1.700	kW TÖ  0  1.510  1.667  1.963  ‐  1.700  664  1,111 
2dDW  CRP	mit	40 bar൅ 1.700	kW DW  0  1.510  1.667  1.858  1.700  ‐  766  1,111 
2dTÖ  CRP	mit	40 bar൅ 1.700	kW TÖ  0  1.510  1.667  1.963  ‐  1.700  766  1,111 
2eDW  CRP	mit	15 bar൅ 1.100	kW DW  0  1.486  1.100  1.202  1.100  ‐  403  1,106 
2eTÖ  CRP	mit	15 bar൅ 1.100	kW TÖ  0  1.486  1.100  1.270  ‐  1.100  403  1,106 
2fDW  CRP	mit	40 bar൅ 1.100	kW DW  0  1.486  1.100  1.202  1.100  ‐  464  1,106 
2fTÖ  CRP	mit	40 bar൅ 1.100	kW TÖ  0  1.486  1.100  1.270  ‐  1.100  464  1,106 
3a  Joule൅ 1.700	kW DW  737  2.442  0  ‐  1.818  ‐  337  1,095 
3b  Joule൅ 1.700	kW TÖ  737  2.440  0  554  ‐  1.220+480  337  0,973 
3c  Joule൅ 1.700	kW DW  0  1.512  1.667  ‐  1.818  ‐  337  1,095 
3d  Joule൅ 1.700	kW TÖ  0  1.510  1.667  554  ‐  1.220+480  337  0,973 
3e  Joule൅ 1.100	kW DW  0  998  1.100  ‐  1.210  ‐  224  1,051 
3f  Joule൅ 1.100	kW TÖ  0  996  1.100  334  ‐  811+334  224  0,934 
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5. Darstellung der Ergebnisse und Diskussion 
Die Erzeugung von Prozesswärme und elektrischer Energie innerhalb der Regenerativen Thermischen 
Oxidation über den heißen Bypass muss hinsichtlich verschiedener Aspekte bewertet werden. Dazu 
zählen  
 die Effizienz 
 die mit der Erzeugung verbundenen Kosten sowie 
 die ökologische Bilanz. 
Neben den drei in den Szenarien untersuchten Verfahrensvarianten ist ferner zu berücksichtigen, ob 
die Lösemittel zurückgewonnen oder ob sie „lediglich“ oxidativ entsorgt werden können. 
5.1 Wirkungsgrade 
Die Effizienz der verschiedenen Verfahren soll mit Wirkungsgraden bewertet werden. In Bild 30 sind 
die zu unterscheidenden Enthalpieströme aufgeführt. Der Betrieb der RTO als Abgasreinigungseinrich‐
tung ist für die Produktion ein immissionsschutzrechtliches Erfordernis. Somit ist der Brennstoffbedarf 
bis zum autothermen Betriebspunkt eine zwingende Voraussetzung. Sofern die Abluft aus der Produk‐
tion eine Beladung mit organischen Lösemitteln aufweist, wird zunächst der Brennstoffbedarf für den 
autothermen Betriebspunkt substituiert. 
 
 
Bild 30: In‐ und Output der RTO und verschiedener Verfahrensansätze 
(Die Positionen 4, 5, 6+7 stellen Alternativen dar) 
 
Folgende Wirkungsgrade lassen sich definieren: 
1. Erzeugung von Prozesswärme, bezogen auf den zusätzlichen Brennstoffbedarf an Erdgas: 
  ߟ୲୦,୉ ൌ Σ	ܲݎ݋ݖ݁ݏݏݓäݎ݉݁݁ݎݖ݁ݑ݃ݑ݊݃ݖݑݏäݐݖ݈݄݅ܿ݁ݎ ܧݎ݀݃ܽݏܾ݁݀ܽݎ݂  (77)
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2. Erzeugung von Prozesswärme, bezogen auf den zusätzlichen Brennstoffbedarf an Erdgas und 
die Lösemittelbeladung, die den autothermen Betriebspunkt übersteigt: 
  ߟ୲୦,୉ା୐୑ ൌ ߑ Prozesswärmeerzeugungzusätzlicher Erdgasbedarf ൅ Lösemittelbeladung  (78)
 
3. Erzeugung von elektrischer Energie, bezogen auf den zusätzlichen Brennstoffbedarf an Erdgas: 
  ߟୣ୪,୉ ൌ elektrische Energieerzeugungzusätzlicher Erdgasbedarf   (79)
 
4. Erzeugung von elektrischer Energie, bezogen auf den zusätzlichen Brennstoffbedarf an Erdgas 
und die Lösemittelbeladung, die den autothermen Betriebspunkt übersteigt: 
  ߟୣ୪,୉ା୐୑ ൌ elektrische Energieerzeugungzusätzlicher Erdgasbedarf ൅ Lösemittelbeladung  (80)
 
Weiterhin lassen sich noch Gesamtwirkungsgrade berechnen: 
  ߟ୥ୣୱ,୉ ൌ ߟ୲୦,୉ ൅ ߟୣ୪,୉  (81)
  ߟ୥ୣୱ,୉ା୐୑ ൌ ߟ୲୦,୉ା୐୑ ൅ ߟୣ୪,୉ା୐୑ (82)
 
Bei den Szenarien 2 und 3 ist unter Umständen noch der Betrieb eines separaten Prozesswärmeerhit‐
zers notwendig, dessen Wirkungsgrad sich analog ergibt. Beim Szenario 2 wird ausschließlich elektri‐
sche Energie erzeugt, so dass die geforderte Prozesswärmemenge separat generiert werden muss. Im 
offenen Gasturbinenprozess (Szenarien 3) ist zwar eine Prozesswärmeerzeugung möglich, jedoch kann 
nicht in jedem Fall die gesamte geforderte Wärmemenge bereitgestellt werden. Somit ist eine Unter‐
stützung durch einen direktbefeuerten Erhitzer unerlässlich. 
Die sich ergebenen Wirkungsgrade für die in Kapitel 4 berechneten Szenarien sind in Tabelle 6 zusam‐
mengefasst. Offensichtlich  ist die Prozesswärmeerzeugung  in den Szenarien 1a bis 1f sehr effizient. 
Der thermische Wirkungsgrad ߟ୲୦,୉ା୐୑ ist dabei deutlich größer als eins (vgl. Abschnitt 2.4, [34]). So‐
fern man den Wirkungsgrad nur auf das zusätzlich notwendige Erdgas bezieht, weil die organischen 
Lösemittel immissionsschutzrechtlich in der RTO detoxifiziert werden müssen, ergeben sich in den Sze‐
narien 1c bis 1f noch erheblich größere Wirkungsgrade (ߟ୲୦,୉).40 Wirkungsgrade größer eins ergeben 
                                                            
40 Diese Wirkungsgrade sind besonders bei der Wirtschaftlichkeitsbetrachtung bedeutsam, sofern die Lösemittel 
als nicht nutzbare Abfallstoffe eingestuft werden. Dies  ist der Fall, wenn eine Rückgewinnung (und damit ein 
stofflicher Wiedereinsatz) technisch oder wirtschaftlich nicht darstellbar  ist oder wenn ein Lösemittelgemisch 
vorliegt, dessen Aufbereitung nicht möglich ist. Siehe auch Abschnitt 5.2. 
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sich aus dem zugrunde gelegten Bilanzraum der Heißgasauskopplung. Wie bereits in Abschnitt 2.5 und 
in [34] diskutiert, wird dabei der Energieerhaltungssatz sehr wohl erfüllt.41 
In den Szenarien 2a bis 2f wird die RTO mit einem Wasserdampfkreislauf kombiniert. Somit erhält man 
hier nur  einen  elektrischen  aber  keinen  thermischen Wirkungsgrad. Bei  einem Druck ݌ଶ ൌ 15	bar 
ergibt sich ein Wirkungsgrad von ߟୣ୪,୉ା୐୑ ൌ 0,272, bei ݌ଶ ൌ 40	bar von ߟୣ୪,୉ା୐୑ ൌ 0,314. Der offene 
Gasturbinenprozess in Szenario 3 wiederum liefert sowohl Prozessenergie als auch elektrische Energie. 
Sofern  als Wärmeträger  Druckwasser  genutzt  wird,  errechnet  sich  ein Wirkungsgrad  ߟ୲୦,୉ା୐୑ ൌ
0,744, beim Einsatz von Thermalöl beträgt der Wirkungsgrad ߟ୲୦,୉ା୐୑ ൌ 0,500. Darüber hinaus wird 
in beiden Fällen ein elektrischer Wirkungsgrad von ߟୣ୪,୉ା୐୑ ൌ 0,138 erreicht. Daraus resultiert ein 
Gesamtwirkungsgrad von ߟ୥ୣୱ,୉ା୐୑ von bis zu 0,882. Die Wirkungsgrade sinken im Teillastfall um ein 
paar Prozentpunkte. In den Szenarien 3b, 3d und 3f muss zusätzlich ein Teil der Prozesswärme für das 
Thermalölnetz mit einem separaten, direktbefeuerten Erhitzer erzeugt werden, da durch die vorgege‐
benen Volumenströme und Temperaturniveaus im heißen Bypass das Erzeugungspotenzial nicht aus‐
reicht. 
 
5.2 Wirtschaftlichkeit 
Die Wirtschaftlichkeitsbewertung wird wesentlich dadurch beeinflusst, ob die in der Produktionsabluft 
enthaltenen organischen Lösemittel einen Wertstoff oder einen zu entsorgenden Abfallstoff darstel‐
len. Die Betrachtung der Wirtschaftlichkeit soll für beide Rahmenbedingungen durchgeführt werden. 
5.2.1 Lösemittel als Wertstoff 
Nach dem Kreislaufwirtschaftsgesetz ist laut §6 Abs. 1 eine stoffliche Wiederverwertung einer energe‐
tischen Verwertung vorzuziehen [69]. Das stoffliche Recycling setzt aber voraus, dass eine Lösemittel‐
rückgewinnung technisch und wirtschaftlich realisierbar ist. Darüber hinaus muss die Qualität der auf‐
bereiteten Lösemittel den Anforderungen der Produktion genügen. Die weitere Betrachtung in diesem 
Abschnitt steht unter dieser Prämisse. 
Die Vergleichskosten  für die Lösemittelrückgewinnung ergeben sich aus Abschnitt 2.4. Für die dort 
vorgestellte Anlagentechnologie resultieren Kosten in Höhe von ሺ130,92…147,30ሻ	EUR/h. Die not‐
wendige separate Prozesswärmeerzeugung von 1.700	kW bedingt – analog zu Abschnitt 4.3 – bei 
 Druckwasser einen zusätzlichen Brennstoffbedarf von 1.858	kW (ߟ୉୰,ୈ୛ ൌ 0,915) 
 Thermalöl einen zusätzlichen Brennstoffbedarf von 1.963	kW (ߟ୉୰,୘Ö ൌ 0,866) 
                                                            
41 Die hier gebildeten Wirkungsgrade sind Vergleichswerte und werden  letztlich  für die Bewertung der Wirt‐
schaftlichkeit herangezogen. 
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Tabelle 6: Übersicht der Wirkungsgrade 
(Angabe in Klammern: Wirkungsgrad des separaten Prozesswärmeerzeugers; DW: Druckwasser, TÖ: Thermalöl) 
Szenario  ࣁܜܐ,۳  ࣁܜܐ,۳ାۺۻ  ࣁ܍ܔ,۳  ࣁ܍ܔ,۳ାۺۻ  ࣁ܏܍ܛ,۳  ࣁ܏܍ܛ,۳ାۺۻ
1a 
(1700 kW DW)  1,228  1,228  ‐  ‐  1,228  1,228 
1b 
(1700 kW TÖ)  1,059  1,059  ‐  ‐  1,059  1,059 
1c 
(1700 kW DW)  3,744  1,228  ‐  ‐  3,744  1,228 
1d 
(1700 kW TÖ)  2,519  1,059  ‐  ‐  2,519  1,059 
1e 
(1100 kW DW)  5,366  1,221  ‐  ‐  5,366  1,221 
1f 
(1100 kW TÖ)  3,022  1,038  ‐  ‐  3,022  1,038 
2a 
(1700 kW DW) 
‐ 
(0,915) 
‐ 
(0,915)  0,272  0,272  0,272  0,272 
2a 
(1700 kW TÖ) 
‐ 
(0,866) 
‐ 
(0,866)  0,272  0,272  0,272  0,272 
2b 
(1700 kW DW) 
‐ 
(0,915) 
‐ 
(0,915)  0,314  0,314  0,314  0,314 
2b 
(1700 kW TÖ) 
‐ 
(0,866) 
‐ 
(0,866)  0,314  0,314  0,314  0,314 
2c 
(1700 kW DW) 
‐ 
(0,915) 
‐ 
(0,915)  0,440  0,272  0,440  0,272 
2c 
(1700 kW TÖ) 
‐ 
(0,866) 
‐ 
(0,866)  0,440  0,272  0,440  0,272 
2d 
(1700 kW DW) 
‐ 
(0,915) 
‐ 
(0,915)  0,507  0,314  0,507  0,314 
2d 
(1700 kW TÖ) 
‐ 
(0,866) 
‐ 
(0,866)  0,507  0,314  0,507  0,314 
2e 
(1100 kW DW) 
‐ 
(0,915) 
‐ 
(0,915)  0,510  0,271  0,510  0,271 
2e 
(1100 kW TÖ) 
‐ 
(0,866) 
‐ 
(0,866)  0,510  0,271  0,510  0,271 
2f 
(1100 kW DW) 
‐ 
(0,915) 
‐ 
(0,915)  0,587  0,312  0,587  0,312 
2f 
(1100 kW TÖ) 
‐ 
(0,866) 
‐ 
(0,866)  0,587  0,312  0,587  0,312 
3a 
(1700 kW DW)  0,744  0,744  0,138  0,138  0,882  0,882 
3b 
(1700 kW TÖ) 
0,500 
(0,866) 
0,500 
(0,866)  0,138  0,138  0,638  0,638 
3c 
(1700 kW DW)  1,202  0,744  0,223  0,138  1,425  0,882 
3d 
(1700 kW TÖ) 
0,808 
(0,866) 
0,500 
(0,866)  0,223  0,138  1,031  0,638 
3e 
(1100 kW DW)  1,212  0,714  0,224  0,132  1,437  0,847 
3f 
(1100 kW TÖ) 
0,814 
(0,866) 
0,479 
(0,866)  0,225  0,132  1,039  0,612 
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Damit sind weitere Kosten von ሺ75,62…79,89ሻ	EUR/h verbunden. Somit ergibt sich eine Spannweite 
von  ሺ206,54…227,19ሻ	EUR/h  für  die  gesamten  Betriebsmittelkosten  einer  Lösemittelrückgewin‐
nung. 
In Tabelle 7 sind die Betriebsmittelkosten der einzelnen Szenarien aufgeführt. Es wird dabei unter‐
schieden zwischen den Kosten für den autothermen Betrieb42, dem Wert der zu entsorgenden Löse‐
mittel sowie den Kosten für den Gesamtbetrieb43. Die Kosten für elektrische Antriebe von Klappen, 
Ventilatoren etc. der RTO werden nicht berücksichtigt. Außerdem werden die Output‐Ströme an ther‐
mischer und elektrischer Energie bewertet. Aus der Differenz resultiert eine Abschätzung der Betriebs‐
mittelkosten. 
Die Annahme für die Kosten orientiert sich an den Zahlen des Referenzunternehmens und wird folgen‐
dermaßen getroffen: 
 Erdgas: 0,0407	EUR/kW 
 Elektrische Energie: 0,129	EUR/kW 
 Organische Lösemittel: 0,195	EUR/kW 
Unter Einbeziehung des Nutzens in Form von elektrischer Energie und Prozesswärme ergeben sich in 
den Szenarien mit Einsatz von Lösemitteln (Szenarien 1c/1d, 2c/2d und 3c/d) Betriebsmittelkosten in 
der Größenordnung von ሺ270…310ሻ	EUR/h. In den Zahlen in der Tabelle 7 wird aber auch deutlich, 
dass die Gesamtkosten im Wesentlich durch die (Wieder‐)Beschaffung der Lösemittel bestimmt sind.44  
In Bild 31 sind die einzelnen Kosten grafisch dargestellt. Hier zeigt sich, dass die Erlöse (als negative 
Werte) für den Clausius‐Rankine‐Prozess (Szenarien der Gruppe 2) grundsätzlich am größten sind. Da 
jedoch ein recht hoher Prozesswärmebedarf von 1.700	kW bei Nennlast besteht, ist es im direkt be‐
feuerten Erhitzer notwendig, kontinuierlich große Mengen an Brennstoff zuzuführen, was entspre‐
chende Kosten verursacht. 
Bild 31 zeigt  ferner die resultierenden Kosten. Es ergibt sich dabei, dass die Abluftreinigung  in den 
Szenarien c und d ein vergleichbares Kostenniveau erreicht, wobei der Dampfkraftprozess (Szenarien 
2a bis 2f) tendenziell etwas teurer ist als der Gasturbinenprozess (Szenarien 3a bis 3f). 
                                                            
42 Bei den Kosten für den autothermen Betrieb werden zunächst möglicherweise vorhandene Lösemittel und erst 
danach Kosten des Erdgases berücksichtigt. 
43 Die Kosten des Gesamtbetriebs setzen sich aus den Kosten für den autothermen und den überautothermen 
Betrieb zusammen. Dies entspricht den Kosten von Erdgas und Lösemitteln. 
44 In den Szenarien a und b können sich höhere Kosten in Abhängigkeit der eingesetzten Lösemittelmenge erge‐
ben. 
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Tabelle 7: Betriebsmittelkosten der Verfahrensvarianten in den Szenarien 
(Ansatz: 0,0407	ܧܷܴ/݇ ௧ܹ௛, 0,129	ܧܷܴ/݇ ௘ܹ௟, 0,195	ܧܷܴ/݇ ௅ܹெ) 
             [EUR/h] 
 
 
Szenario 
Kosten 
für  
autoth. 
Betrieb 
Wert 
der 
 Löse‐
mittel 
Kosten 
für  
Zusatz‐
brenn‐
stoff 
Kosten 
für 
über‐ 
autoth. 
Betrieb 
Summe 
Bewer‐
tung 
Output 
ther‐
misch 
Bewer‐
tung 
Output 
elek‐
trisch 
Summe 
Output 
1a 
(1700 kW DW)  30,00  0,00  56,33  56,33  86,32  69,19  0,00  69,19 
1b 
(1700 kW TÖ)  30,00  0,00  65,32  65,32  95,32  69,19  0,00  69,19 
1c 
(1700 kW DW)  143,69  181,31  18,48  199,79  343,48  69,19  0,00  69,19 
1d 
(1700 kW TÖ)  143,69  181,31  27,47  208,79  352,47  69,19  0,00  69,19 
1e 
(1100 kW DW)  78,76  135,69  8,34  144,04  222,80  44,77  0,00  44,77 
1f 
(1100 kW TÖ)  78,76  135,69  14,81  150,51  229,27  44,77  0,00  44,77 
2a 
(1700 kW DW)  30,00  0,00  174,93  174,93  204,92  69,19  85,66  154,85 
2a 
(1700 kW TÖ)  30,00  0,00  179,20  179,20  209,20  69,19  85,66  154,85 
2b 
(1700 kW DW)  30,00  0,00  174,93  174,93  204,92  69,19  98,81  168,00 
2b 
(1700 kW TÖ)  30,00  0,00  179,20  179,20  209,20  69,19  98,81  168,00 
2c 
(1700 kW DW)  143,69  181,31  137,08  318,39  462,08  69,19  85,66  154,85 
2c 
(1700 kW TÖ)  143,69  181,31  141,35  322,66  466,35  69,19  85,66  154,85 
2d 
(1700 kW DW)  143,69  181,31  137,08  318,39  462,08  69,19  98,81  168,00 
2d 
(1700 kW TÖ)  143,69  181,31  141,35  322,66  466,35  69,19  98,81  168,00 
2e 
(1100 kW DW)  78,76  135,69  81,07  216,77  295,53  44,77  51,99  96,76 
2e 
(1100 kW TÖ)  78,76  135,69  83,84  219,53  298,30  44,77  51,99  96,76 
2f 
(1100 kW DW)  78,76  135,69  81,07  216,77  295,53  44,77  59,86  104,63 
2f 
(1100 kW TÖ)  78,76  135,69  83,84  219,53  298,30  44,77  59,86  104,63 
3a 
(1700 kW DW)  30,00  0,00  99,39  99,39  129,39  73,99  43,47  117,47 
3b 
(1700 kW TÖ)  30,00  0,00  121,87  121,87  151,86  69,19  43,47  112,66 
3c 
(1700 kW DW)  143,69  181,31  61,54  242,85  386,54  73,99  43,47  117,47 
3d 
(1700 kW TÖ)  143,69  181,31  84,02  265,33  409,02  69,19  43,47  112,66 
3e 
(1100 kW DW)  78,76  135,69  40,62  176,31  255,08  49,25  28,90  78,14 
3f 
(1100 kW TÖ)  78,76  135,69  54,12  189,81  268,58  44,77  28,90  73,67 
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Bild 31: Darstellung der einzelnen Kostenarten für die verschiedenen Szenarien 
 
5.2.2 Lösemittel als Abfallstoff 
Sollte eine Rückgewinnung der sich in der Abluft befindlichen Lösemittel nicht möglich sein, stellen sie 
nur noch einen Abfallstoff dar, der möglichst kostengünstig entsorgt werden muss. Es werden dabei 
jeweils die Szenarien miteinander verglichen, die sowohl die Abgasreinigung sicherstellen als auch die 
notwendige Prozesswärme bereitstellen. Es wird in Bild 32 deutlich, dass der Dampfkreislauf mit sei‐
nem relativ hohen elektrischen Wirkungsgrad zwar einen hohen Nutzen hinsichtlich der elektrischen 
Energieerzeugung aufweist, jedoch die Prozesswärmebereitstellung in einem direktbefeuerten Erhit‐
zer zu erheblichen Kosten führt. Erst wenn die organischen Lösemittel in der Abluft als „kostenloser“ 
Zusatzbrennstoff genutzt werden können (Szenarien 2 und 3), ergeben sich Erlöse für diese Verfah‐
rensvarianten. Dabei sind die Varianten mit einem Druck ݌ଶ ൌ 40	bar von den Betriebsmittelkosten 
zu bevorzugen. In der Kostenstruktur zeigt sich, dass das Druckwasser45 als Wärmeträger zu bevorzu‐
                                                            
45 Der Effekt beruht auf der reingasseitig niedrigeren Austrittstemperatur. Ein ähnlicher Effekt ist grundsätzlich 
auch mit Thermalöl mit einem entsprechenden Arbeitsbereich möglich. 
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gen ist. Der Vorteil des Gasturbinenprozesses besteht darin, dass nach der eigentlichen Stromerzeu‐
gung in der Turbine noch ein Abgas mit einem relativ hohen Temperaturniveau zur Verfügung steht, 
so dass nahezu keine separate Prozesswärmeerzeugung notwendig ist.46 Es zeigt sich ferner, dass der 
Joule‐Prozess  (gekoppelt mit einem Druckwassernetz) ein ähnliches Kostenniveau aufweist wie die 
RTO. 
 
Bild 32: Betriebsmittelkosten der Szenarien (Annahme: Lösemittel als Abfallstoff) 
 
In Bild 33 sind die jährlichen Erlöse der Vergleichsszenarien in Abhängigkeit vom Strompreis aufgetra‐
gen. Offenbar wird die integrierte Erzeugung von elektrischer Energie im Clausius‐Rankine‐, aber auch 
im Joule‐Prozess mit steigendem Preis (bzw. steigender Preisspanne zum Erdgaspreis) interessanter. 
Daraus abgeleitet sind die resultierenden Kosten, die sich durch den Erdgaseinsatz für die Auskopplung 
im heißen Bypass und die eventuell notwendige separate Prozesswärmeerzeugung sowie durch die 
Bewertung der  erzeugten  thermischen und  elektrischen  Energie  ergeben,  bei  einer Annahme  von 
6.000 Betriebsstunden im Jahr aufgetragen. 
                                                            
46 Sofern Thermalöl als Wärmeträger genutzt wird, muss eine Spitzenlast bei der Prozesswärmeerzeugung sepa‐
rat bereitgestellt werden. 
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Bild 33: Erlöse in Abhängigkeit von Preis für die elektrische Energie (nur die Varianten c/d dargestellt) 
 
 
Bild 34: Resultierende Kosten in Abhängigkeit vom Preis der elektrischen Energie 
(kWth bei 0,0407 EUR) (nur die Varianten c/d dargestellt) 
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Bild 34 verdeutlicht, dass bei höheren Preisen für die elektrische Energie zahlreiche Verfahrensvarian‐
ten einen Vorteil bei den Betriebsmittelkosten aufweisen. Gegenüber dem „klassischen“ Betrieb der 
RTO mit Prozesswärmeerzeugung für das Thermalölnetz (Szenario 1d; Erlös: 250.000	EUR/a) erwirt‐
schaftet die Verfahrensvariante 2d (Thermalöl, Dampfkraftprozess mit 40	bar) bei einem Strompreis 
von 0,179	EUR/kWୣ୪ einen jährlichen Kostenvorteil von 140.000	EUR. In der Verfahrensvariante mit 
einem Druck von 15	bar (Szenario 2c) reduziert sich der Kostenvorteil auf 30.000	EUR/a. Der Vorteil 
der Gasturbine (Szenario 3d) ist mit rund 23.000	EUR/a noch geringer. 
Das Gesamtbild gestaltet sich etwas anders, wenn als Prozesswärmeträger ein Druckwassernetz vor‐
handen ist. Unter den gegebenen Randbedingungen sind die Erlöse im „klassischen“ RTO‐Szenario 1c 
mit 304.000	EUR/a größer als beim Einsatz von Thermalöl. Im Dampfkraft‐Kreislauf mit 15	bar wird 
ein ähnlicher Wert erreicht, während die Erlöse bei einem Druck von 40	bar mit 415.000	EUR/a grö‐
ßer sind. Es zeigt sich aber auch, dass das niedrigere Temperaturniveau im Druckwassernetz mit der 
Abwärme aus dem Joule‐Prozess effizienter bedient werden kann. Nach der Wärmeeinkopplung in den 
Gasturbinenprozess ist das Temperaturniveau im heißen Bypass der RTO – wie bereits vermerkt – im‐
mer  noch  ausreichend  hoch,  um  eine  nennenswerte  Leistung  ins Wärmeträgernetz  einzuspeisen. 
Gleichzeitig ist die Abgastemperatur der Turbine so hoch, dass auch hier noch Prozesswärme für das 
Druckwassernetz erzeugt werden kann. 
Außerdem gilt es noch zu betrachten, welchen Einfluss ein veränderter Erdgaspreis auf Kosten‐ und 
Erlösstruktur hat (Bild 35). Der Erdgaspreis wurde daher im Bereich von ሺ0,020…0,045ሻ	EUR/kWh୲୦ 
variiert. Dabei verändern sich sowohl die Kosten als auch die Erlöse in Abhängigkeit vom Parameter. 
Die Erzeugung von Prozesswärme im heißen Bypass ist nur bedingt vom Erdgaspreis abhängig. Da hier 
keine elektrische Energie erzeugt wird, sinken die Erlöse mit sinkendem Preis. Die größten Abhängig‐
keiten vom Erdgaspreis ergeben sich dabei für die zweite Verfahrensvariante mit dem gekoppelten 
Dampfkreislauf. Der erhebliche Erdgasbedarf als Zusatzbrennstoff innerhalb der RTO und für den di‐
rektbefeuerten Wärmeträgererhitzer unterstreicht hier die besondere Abhängigkeit. Je niedriger der 
Erdgaspreis ist, desto größer ist die relative Differenz zum Preis der elektrischen Energie, die im Clau‐
sius‐Rankine‐Prozess mit der größten Menge erzeugt wird. 
Bei einem niedrigen Erdgasbezugspreis (0,02	EUR/kW୲୦) ergeben sich sowohl im Dampfkraftprozess 
als auch im Gasturbinenprozess Kostenvorteile gegenüber der reinen Prozesswärmeerzeugung. Erlö‐
sen von 150.000	EUR/a (Szenario 1c, Druckwasser) stehen deutlich größere Erlöse bei 
 Szenario 2c (15	bar Dampfkreislauf) – 314.000	EUR/a 
 Szenario 2d (40	bar Dampfkreislauf) – 393.000	EUR/a 
 Szenario 3c (Gasturbine) – 298.000	EUR/a 
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gegenüber. Sofern ein Thermalölnetz zur Prozesswärmebereitstellung zur Verfügung steht, ergibt sich 
folgende Erlösstruktur: 
 Szenario 1d – 123.000	EUR/a 
 Szenario 2c (15	bar Dampfkreislauf) – 301.000	EUR/a 
 Szenario 2d (40	bar Dampfkreislauf) – 380.000	EUR/a 
 Szenario 3d (Gasturbine) – 217.000	EUR/a 
In beiden Betrachtungen gibt es somit jährliche Kostenvorteile, mit denen sich höhere Investitionskos‐
ten über einen mehrjährigen Zeitraum amortisieren lassen. 
 
 
Bild 35: Einfluss des Erdgaspreises auf die Erlöse der einzelnen Verfahrensvarianten 
(el. Energie: 0,129	EUR/kW konstant) (nur Varianten c/d dargestellt) 
 
Anhand der Szenarien 2c und 2d soll der Einfluss der Prozesswärmeerzeugung auf die Kostenstruktur 
aufgezeigt werden. Die übrigen Parameter entsprechen den Referenzbedingungen. Bild 36 zeigt, dass 
durch  eine  Reduzierung  des  Prozesswärmebedarfs  von  1.700	kW  auf  700	kW  zwischen  30.000 
und	40.000	EUR jährlich eingespart werden können. 
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Bild 36: Erlöse der Verfahrensvarianten 2c und 2d in Abhängigkeit vom Prozesswärmebedarf 
 
Die  Stromerzeugung  im Dampfkraftprozess  kann  unter  günstigen  Rahmenbedingungen  erhebliche 
Kostenvorteile gegenüber der „reinen“ Prozesswärmeerzeugung aufweisen: 
 Bei niedrigen Erdgaspreisen (0,02	EUR/kW୲୦) sind die jährlichen Kosten im Szenario 2d (Ther‐
malöl) um 257.000	EUR/a geringer. 
 Höhere Preise für elektrische Energie (0,179	EUR/kWୣ୪) führen im Szenario 2d zu einem Kos‐
tenvorteil von 140.000	EUR/a. 
 Eine  Reduzierung  des  Prozesswärmebedarfs,  der  beim Dampfkraftprozess  separat  erzeugt 
werden muss, um 50 % führt zu weiteren Einsparungen von etwa 30.000	EUR/a. 
Die  Investitionskosten  für  einen  Dampfkraftprozess  (570	kWୣ୪  Turbine)  belaufen  sich  auf 
ሺ2…3ሻ	Mio. EUR  einschließlich  der  notwendigen  Anbindung  und  Infrastrukturmaßnahmen.47  Eine 
Förderung der Investition durch staatliche Programme ist grundsätzlich denkbar.48 Durch die jährlichen 
Kostenvorteile sowie die Förderung ist eine mittelfristige Amortisation erreichbar. 
                                                            
47 nach aktueller Auskunft eines Generalunternehmens (Mai 2017) 
48 Programm 294 (KfW‐Energieeffizienzprogramm Abwärme): Kreditrahmen: 25. Mio. EUR, Tilgungszuschuss: 
bis zu 30 % [71] 
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5.2.3 Verfahrensmodifikation des Joule‐Prozesses 
Der offene Gasturbinenprozess ist einerseits auf einen hohen Druck ݌ଶ und eine hohe Temperatur  ଷܶ 
vor der Turbine angewiesen. Dies führt zu einer erheblichen Belastung des Materials des Wärmeüber‐
tragungsapparats W310. Nach [62] sind in klassischen Kraftwerken Drücke bis zu 250	bar und Materi‐
altemperaturen bis ca. 570	°C mit aktuell verfügbaren Materialien realisierbar. Bild 29 zeigt, dass eine 
Reduzierung der Turbineneintrittstemperatur auf aktuell realisierbare Materialtemperaturen – auch 
unter der Berücksichtigung eines veränderten Druckes – zu einer erheblichen Reduzierung der Turbi‐
nenleistung führt. 
Nach  [62]  ist es möglich,  verschiedene Maßnahmen  zur Wirkungsgradsteigerung  zu  realisieren. So 
kann das Turbinenabgas zur Vorwärmung der verdichteten Frischluft genutzt werden. Ebenso ist ein 
Carnotisieren durch Zwischenkühlungen und Zwischenerhitzungen möglich, um den  realen Prozess 
dem Carnot‐Prozess anzunähern. 
Alternativ ist eine zweistufige Erhitzung des verdichteten Gases möglich. Zunächst wird das verdichtete 
Gas von ca. 250	°C nach VE300 auf etwa 500	°C erwärmt. Anschließend wird die Spitzenaufheizung 
vor der Turbine durch eine Erdgasfeuerung in der Brennkammer BK370 vollzogen. Eine Reduzierung 
der  luftseitigen Austrittstemperatur  in W310 um 200	K  führt zu geringeren Materialtemperaturen. 
Gleichzeitig kann der Volumenstrom im Turbinenkreislauf erhöht werden. 
 
 
Bild 37: Alternatives Verfahrensschema für den Gasturbinenprozess 
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Nach diesem Verfahrensansatz reduziert sich die Aufheizung des Gases  im Turbinenprozess um ca. 
50	%, so dass der Volumenstrom im Turbinenkreislauf verdoppelt werden kann und in W310 die glei‐
che Austrittstemperatur des Reingases erreicht wird. In der Brennkammer ergibt sich damit ein Erd‐
gasbedarf von etwa 1.400	kW୲୦. Durch den größeren Mengenstrom  im Turbinenkreislauf steigt die 
Leistung der Turbine von ursprünglich 337	kWୣ୪ auf etwa 670	kWୣ୪. Der zusätzliche Erdgaseinsatz wird 
dann mit einem Wirkungsgrad von ߟୣ୪ ൌ 0,238 verstromt.  
 
5.3 Ökologie 
Ein weiterer Aspekt für den Vergleich der Verfahrensvarianten ist die Kohlenstoffdioxid‐Bilanz. Die Lö‐
semittelrückgewinnung – als alternatives Verfahren zur oxidativen Entsorgung – wurde bereits in Ab‐
schnitt 2.4 bilanziert. Zu den ሺ563,1…630,5ሻ	kg	COଶ/h (im Mittel 596,8	kg	COଶ/h), die sich nach Ta‐
belle 1 für die Rückgewinnung ergeben, sind noch ሺ1.858…1.963ሻ	kW an Zusatzbrennstoffbedarf hin‐
zuzurechnen, um die notwendigen 1.700	kW Prozesswärme (Druckwasser bzw. Thermalöl) bereitzu‐
stellen.  Mit  dieser  zusätzlichen  Feuerung  sind  weitere  CO2‐Emissionen  in  Höhe  von 
ሺ373,5…394,6ሻ	kg	COଶ/h verbunden. Als Summe ergeben sich damit ሺ970,3…991,4ሻ	kg	COଶ/h für 
die Lösemittelrückgewinnung einschließlich der separaten Prozesswärmeerzeugung für die Produktion 
(Bild 38). 
 
Bild 38: Bilanzierung der CO2‐Äquivalente der Vergleichsszenarien 
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Bild 38 zeigt die mit der Abluftreinigung und Stromerzeugung verbundenen Kohlenstoffdioxid‐Emissi‐
onen der einzelnen Verfahrensvarianten (jeweils Szenarien c und d), die ebenfalls einen Lösemittelein‐
satz von 250	kg/h vorsehen. Sofern dabei elektrische Energie erzeugt wird, wird diese mit dem CO2‐
Wert des deutschen Strommixes (0,535	kg/kWhୣ୪, [57]) aus der Bilanz abgezogen. Im Diagramm zeigt 
sich, dass sämtliche Verfahren eine höhere Emission an Kohlenstoffdioxid‐Äquivalenten aufweisen als 
die  Lösemittelrückgewinnung. Auch unter Berücksichtigung der notwendigen Prozesswärmebereit‐
stellung spart das Rückgewinnungsverfahren immer noch zwischen ሺ26…38ሻ	% an Kohlenstoffdioxid 
ein. 
In Tabelle 8 sind die CO2‐Äquivalente der einzelnen Szenarien aufgeführt. Bei den Verfahrensvarianten 
mit gekoppeltem Kreisprozess zur Stromerzeugung steigen die CO2‐Emissionen jeweils deutlich gegen‐
über dem RTO‐Betrieb mit Prozesswärmeerzeugung (Vergleichsszenario 1) an. 
Eine Heißgasauskopplung in der RTO zur Erzeugung elektrischer Energie stellt gegenüber dem aktuel‐
len Stand der Technik (RTO mit Prozesswärmeerzeugung) nicht zwingend eine ökologisch vorteilhafte 
Entwicklung dar, weil die Lösemittel in Herstellung (2,84	kg	COଶ/kg	LM, [56]) und oxidativer Entsor‐
gung (2,0	kg	COଶ/kg	LM) erhebliche CO2‐Äquivalente in die Bilanzierung mitbringen (Bild 38, Tabelle 
8). Diese Betrachtungsweise setzt aber voraus, dass die Lösemittel einen recycelbaren Wertstoff dar‐
stellen und damit in einem technisch und wirtschaftlich realisierbaren Verfahren rückgewinnbar wä‐
ren. Die gegenüber dem Szenario 1 erhöhten CO2‐Emissionen im Dampfkraftprozess sind auf die sepa‐
rate Prozesswärmeerzeugung zurückzuführen. Diese sind größer als die eingesparten Emissionen der 
elektrischen Energie. Auch die kombinierte Strom‐ und Wärmeerzeugung im offenen Gasturbinen‐Pro‐
zess  ist mit höheren CO2‐Emissionen verbunden, weil die  insgesamt benötigte Prozesswärmemenge 
steigt und damit der Wirkungsgrad der Heißgasauskopplung sinkt. 
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Tabelle 8: Übersicht der CO2‐Äquivalente in der Bilanzierung der Szenarien 
Szenario 
CO2‐Äquivalente [kg/h] 
Erdgas  Lösemittel 
Erzeu‐
gung el. 
Energie 
Summe 
bis zum 
auto‐ 
thermen 
Betriebs‐
punkt 
zusätzl., 
überauto‐
thermer 
Betrieb 
bis zum 
auto‐ 
thermen 
Betriebs‐
punkt 
im über‐
autother‐
men  
Betrieb 
ggf. zu‐
sätzlich 
im  
Szenario 
a/b49 
1a  148 278  ‐‐‐ ‐‐‐ 58 ‐‐‐  484
1b  148 323  ‐‐‐ ‐‐‐ 58 ‐‐‐  528
1c  ‐‐‐ 91  535 675 ‐‐‐ ‐‐‐  1301
1d  ‐‐‐ 136  535 675 ‐‐‐ ‐‐‐  1346
1e  ‐‐‐ 41  293 505 ‐‐‐ ‐‐‐  840
1f  ‐‐‐ 73  293 505 ‐‐‐ ‐‐‐  872
2a_DW  148 864  ‐‐‐ ‐‐‐ 58 ‐355  715
2a_TÖ  148 885  ‐‐‐ ‐‐‐ 58 ‐355  736
2b_DW  148 864  ‐‐‐ ‐‐‐ 58 ‐410  660
2b_TÖ  148 885  ‐‐‐ ‐‐‐ 58 ‐410  681
2c_DW  ‐‐‐ 677  535 675 ‐‐‐ ‐355  1532
2c_TÖ  ‐‐‐ 698  535 675 ‐‐‐ ‐355  1553
2d_DW  ‐‐‐ 677  535 675 ‐‐‐ ‐410  1477
2d_TÖ  ‐‐‐ 698  535 675 ‐‐‐ ‐410  1499
2e_DW  ‐‐‐ 400  293 505 ‐‐‐ ‐216  983
2e_TÖ  ‐‐‐ 414  293 505 ‐‐‐ ‐216  997
2f_DW  ‐‐‐ 400  293 505 ‐‐‐ ‐248  951
2f_TÖ  ‐‐‐ 414  293 505 ‐‐‐ ‐248  964
3a  148 491  ‐‐‐ ‐‐‐ 58 ‐180  516
3b  148 602  ‐‐‐ ‐‐‐ 58 ‐180  627
3c  ‐‐‐ 304  535 675 ‐‐‐ ‐180  1334
3d  ‐‐‐ 415  535 675 ‐‐‐ ‐180  1445
3e  ‐‐‐ 201  293 505 ‐‐‐ ‐120  879
3f  ‐‐‐ 267  293 505 ‐‐‐ ‐120  946
 
 
 
                                                            
49 In den Szenarien a und b wird eine Beladung der Abluft mit Lösemitteln bis maximal zum autothermen Be‐
triebspunkt angenommen. Daraus ergeben  sich  gegenüber einem Erdgaseinsatz ggf.  zusätzliche CO2‐Äquiva‐
lente. 
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6. Fazit und Ausblick 
Die Entwicklung der  industriellen Bezugspreise  für  thermische und elektrische Energie stößt  in den 
letzten Jahren neue strategische Überlegungen an. 
Die Regenerative Thermische Oxidation beispielsweise ermöglicht einerseits eine energieeffiziente Ab‐
luftreinigung und andererseits die Erzeugung von Prozesswärme im heißen Bypass. Durch aktuelle Er‐
kenntnisse  [34]  lässt  sich die Prozesswärmeauskopplung wirtschaftlicher gestalten. Eine erweiterte 
Betrachtung hat gezeigt, dass der Effekt nicht nur im Nennlastbetrieb, sondern auch im Teillastbetrieb 
auftritt. Von besonderer Bedeutung ist dabei naturgemäß das erreichbare Temperaturniveau nach Ab‐
kühlung des Reingases im heißen Bypass. Je geringer dieses ist, desto größer ist der Wirkungsgrad der 
Prozesswärmeerzeugung. Aus alleiniger Betrachtung des Wirkungsgrades  ist daher eine Versorgung 
der Produktion mit Wärme durch ein Druckwassernetz (8	bar, Vorlauf 140	°C, Rücklauf 120	°C) gegen‐
über einem Thermalölnetz (Vorlauf ca. 230	°C, Rücklauf 200	°C) zu bevorzugen. Dies setzt allerdings 
voraus, dass eine Vorlauftemperatur von 140	°C für die Beheizung der Produktionsprozesse ausreicht. 
Neben der direkten Prozesswärmeerzeugung ist aber auch die Einbindung eines Kreislaufes zur Erzeu‐
gung elektrischer Energie in den heißen Bypass möglich. Es wurden dafür sowohl der Dampfkraft‐ als 
auch der Gasturbinenprozess vergleichend betrachtet. Die Vorteile des Dampfkraftprozesses liegen in 
der Erzeugung einer größeren Menge an elektrischer Energie. Die notwendige Leistung der Wärme‐
übertragungsapparate  in  den  zwei  detaillierter betrachteten Varianten mit Dampfenddrücken  von 
15	bar und 40	bar unterscheidet sich nicht nennenswert. Gleichwohl war die erzeugte Strommenge 
bei ݌ଶ ൌ 40	bar erheblich größer. Der Dampfkraftprozess  in der betrachteten Ausführung erfordert 
für die Produktion eine separate Prozesswärmeerzeugung. Sollte es möglich sein, den Bedarf an Pro‐
zesswärme in der Produktion zu reduzieren, wird diese Planungsvariante energetisch und monetär at‐
traktiver. 
Im offenen Gasturbinenprozess wird die Brennkammer durch einen Apparat zur Wärmeübertragung 
im heißen Bypass der RTO ersetzt. Die Verdichtung der angesaugten Umgebungsluft führt zu einem 
deutlichen Temperaturanstieg. Als Folge steht im heißen Bypass der RTO nach der Wärmeauskopplung 
für den Gasturbinenprozess noch ein nutzbares Temperaturniveau zur Verfügung. Dieses reicht aus, 
um Prozesswärme für ein Druckwassernetz bereitzustellen. 
Die Kostenstruktur zeigt, dass die organischen Lösemittel einen Wertstoff mit erheblichem Potenzial 
darstellen – sofern sie technisch rückgewonnen werden können. Aus Kostengründen sollte daher eine 
Lösemittelrückgewinnung bevorzugt werden. Sofern jedoch ein Lösemittelgemisch mit relativ vielen 
Komponenten eingesetzt wird, so dass die Aufarbeitung für den Wiedereinsatz sehr aufwendig ist, gilt 
es, den Heizwert der organischen Komponenten möglichst effizient zu nutzen. Eine Betrachtung der 
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Wirtschaftlichkeit zeigt, dass unter den gegebenen Randbedingungen Verfahrensvarianten mit elektri‐
scher Energieerzeugung existieren, die einen Kostenvorteil gegenüber der reinen Prozesswärmeerzeu‐
gung aufweisen. Allerdings hängt die Wirtschaftlichkeit dieser Verfahren stark von den zugrunde ge‐
legten Preisen für elektrische und thermische Energie ab. Der Dampfkraftprozess hat den größten Erd‐
gasbedarf. Somit sind niedrigere Erdgaspreise für dieses Verfahren vorteilhaft. Die Stärke des offenen 
Gasturbinenprozesses besteht in der Erzeugung von gleichzeitig elektrischer und thermischer Energie. 
Hier existiert eine Nische,  in der diese Verfahrensalternative deutliche Betriebsmittelkostenvorteile 
bieten kann. 
Der geplante Dampfkraftkreislauf besteht grundsätzlich aus bekannten und verfügbaren Komponen‐
ten. Die Integration der Apparate zur Wärmeübertragung in den heißen Bypass erscheint grundsätzlich 
realisierbar, da aus der RTO ein Reingas genutzt werden kann. Anders als bei der Stromerzeugung in 
Kohlekraftwerken und Müllverbrennungsanlagen  ist meist nicht mit korrosiven Gasinhaltsstoffen zu 
rechnen, die zu besonderen Materialanforderungen führen würden. Ferner entspricht die Auslegung 
auf 400	°C Turbineneintrittstemperatur bei max. 40	bar einer Standardauslegung für Dampfkraftpro‐
zesse. Nach [62] wird der Dampfkraftprozess in „klassischen“ Kraftwerken bei deutlich höheren Drü‐
cken (bis zu 250	bar) und Temperaturen (oberhalb 550	°C) betrieben. Für den Clausius‐Rankine‐Pro‐
zess erscheint ein wirtschaftlicher Betrieb möglich, wenn – wie vermerkt – eine große Differenz zwi‐
schen den industriellen Bezugspreisen für thermische und elektrische Energie genutzt werden kann. 
Als Folge der energiepolitischen Rahmenbedingungen ist eine Zunahme der Preisdifferenz möglich und 
macht damit diese Anlagenvariante ökonomisch interessanter. Somit ist eine mittelfristige Amortisa‐
tion einer Investition von ሺ2…3ሻ	Mio. EUR vorstellbar. Durch weitere Verfahrensverbesserungen im 
Dampfkraftprozess [z. B. 62] sind Steigerungen des elektrischen Wirkungsgrads und damit erhöhte Er‐
löse möglich. 
Der Ersatz der Turbinenbrennkammer durch einen Wärmeübertragungsapparat im heißen Bypass er‐
scheint dagegen nur schwierig realisierbar. Bei einer Turbineneintrittstemperatur von 700	°C  ist die 
thermische Materialbelastung im Apparat sehr hoch. Gleichzeitig muss eine hohe Druckfestigkeit ge‐
geben sein. Ein alternatives Verfahrenskonzept mit einem Wärmeübertragungsapparat zur Vorwär‐
mung und einer nachgeschalteten Spitzenaufheizung wurde in Abschnitt 5.2.3 vorgestellt. Eine weiter‐
gehende Betrachtung der Realisierbarkeit auf technologischer und wirtschaftlicher Ebene ist notwen‐
dig. 
Wegen der günstigen CO2‐Bilanz des Gesamtverfahrens  ist die Lösemittelrückgewinnung gegenüber 
der Verbrennung zu bevorzugen. Diese führt zu einer erheblichen Entlastung der Bilanz. Durch die oxi‐
dative Entsorgung der  Lösemittel, deren Herstellung einen nicht unerheblichen CO2‐Footprint  auf‐
weist, ist die Erzeugung elektrischer Energie im Dampfkraft‐ und Gasturbinenprozess formal ökologisch 
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nachteilig, kann allerdings unter aktuellen oder künftigen Rahmenbedingungen wirtschaftliche Vor‐
teile aufweisen. 
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Datenblatt:   Szenario 1a 
1700 kW Prozesswärme (Druckwassernetz) 
 
Berechnung der RTO 
 
  
Interne Parameterbezeichnung  Einheit  Wert 
Vorgabe  Theta_1  [°C]  40 
gesucht  Theta_2  [°C]  768,31 
Vorgabe  Theta_3  [°C]  855 
gesucht  Theta_4  [°C]  46,03 
Vorgabe  Theta_5  [°C]  170 
gesucht  Theta_6  [°C]  59,29 
Vorgabe  Auslegung RTO  [mn³/h]  60.000 
Vorgabe  Volumen_1  [mn³/h]  60.000 
gesucht  Volumen_5  [mn³/h]  6359,2 
gesucht  Auskopplungsgrad  [%]  0,1059 
gesucht  Q_W1  [kW]  16.779 
Vorgabe  Q_W2  [kW]  1.700 
Information  i  [‐]  6.031 
Information  Güte der Iteration  11,5 
       
Bilanzierung  Enthalpie_H1 [kW]  868 
Enthalpie_H2 [kW]  17.646 
Enthalpie_H3 [kW]  19.767 
Enthalpie_H4 [kW]  893 
Enthalpie_H5 [kW]  395 
Enthalpie_H6 [kW]  1.288 
Weitere Grö‐
ßen 
Theta_2_autotherm [°C]  825 
Ausgabe_H_autotherm [kW]  19.030 
Erdgasäquivalent bis autotherm [kW]  737 
Erdgasäquivalent für Zufeuerung [kW]  1.384 
Erdgasäquivalent insgesamt [kW]  2.120  
eta_thermisch [‐]  1,2286 
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Datenblatt:   Szenario 1b 
1700 kW Prozesswärme (Thermalölnetz) 
 
Berechnung der RTO 
 
  
Interne Parameterbezeichnung  Einheit  Wert 
Vorgabe  Theta_1  [°C]  40 
gesucht  Theta_2  [°C]  759,19 
Vorgabe  Theta_3  [°C]  855 
gesucht  Theta_4  [°C]  44,57 
Vorgabe  Theta_5  [°C]  250 
gesucht  Theta_6  [°C]  69,43 
Vorgabe  Auslegung RTO  [mn³/h]  60.000 
Vorgabe  Volumen_1  [mn³/h]  60.000 
gesucht  Volumen_5  [mn³/h]  7157,4 
gesucht  Auskopplungsgrad  [%]  0,1193 
gesucht  Q_W1  [kW]  16557 
Vorgabe  Q_W2  [kW]  1.700 
Information  i  [‐]  4.566 
Information  Güte der Iteration  408,1 
       
Bilanzierung  Enthalpie_H1 [kW]  868 
Enthalpie_H2 [kW]  17.425 
Enthalpie_H3 [kW]  19.767 
Enthalpie_H4 [kW]  852 
Enthalpie_H5 [kW]  658 
Enthalpie_H6 [kW]  1.510 
 
Weitere Grö‐
ßen 
Theta_2_autotherm [°C]  825 
Ausgabe_H_autotherm [kW]  19.030 
Erdgasäquivalent bis autotherm [kW]  737 
Erdgasäquivalent für Zufeuerung [kW]  1.605 
Erdgasäquivalent insgesamt [kW]  2.342  
eta_thermisch [‐]  1,0590 
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Datenblatt:   Szenario 1c 
1700 kW Prozesswärme (Druckwassernetz) 
 
Berechnung der RTO 
 
  
Interne Parameterbezeichnung  Einheit  Wert 
Vorgabe  Theta_1  [°C]  40 
gesucht  Theta_2  [°C]  768,31 
Vorgabe  Theta_3  [°C]  855 
gesucht  Theta_4  [°C]  46,03 
Vorgabe  Theta_5  [°C]  170 
gesucht  Theta_6  [°C]  59,29 
Vorgabe  Auslegung RTO  [mn³/h]  60.000 
Vorgabe  Volumen_1  [mn³/h]  60.000 
gesucht  Volumen_5  [mn³/h]  6.359,2 
gesucht  Auskopplungsgrad  [%]  0,1059 
gesucht  Q_W1  [kW]  16779 
Vorgabe  Q_W2  [kW]  1.700 
Information  i  [‐]  6.031 
Information  Güte der Iteration  11,5 
       
Bilanzierung  Enthalpie_H1 [kW]  868 
Enthalpie_H2 [kW]  17.646 
Enthalpie_H3 [kW]  19.767 
Enthalpie_H4 [kW]  893 
Enthalpie_H5 [kW]  395 
Enthalpie_H6 [kW]  1.288 
Weitere Grö‐
ßen 
Theta_2_autotherm [°C]  825 
Ausgabe_H_autotherm [kW]  19.030 
Erdgasäquivalent bis autotherm [kW]  737 
Erdgasäquivalent für Zufeuerung [kW]  1.384 
Erdgasäquivalent insgesamt [kW]  2.120  
eta_thermisch [‐]  1,2286 
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Datenblatt:   Szenario 1d 
1700 kW Prozesswärme (Thermalölnetz) 
 
Berechnung der RTO 
 
  
Interne Parameterbezeichnung  Einheit  Wert 
Vorgabe  Theta_1  [°C]  40 
gesucht  Theta_2  [°C]  759,19 
Vorgabe  Theta_3  [°C]  855 
gesucht  Theta_4  [°C]  44,57 
Vorgabe  Theta_5  [°C]  250 
gesucht  Theta_6  [°C]  69,43 
Vorgabe  Auslegung RTO  [mn³/h]  60.000 
Vorgabe  Volumen_1  [mn³/h]  60.000 
gesucht  Volumen_5  [mn³/h]  7157,4 
gesucht  Auskopplungsgrad  [%]  0,1193 
gesucht  Q_W1  [kW]  16557 
Vorgabe  Q_W2  [kW]  1.700 
Information  i  [‐]  4.566 
Information  Güte der Iteration  408,1 
       
Bilanzierung  Enthalpie_H1 [kW]  868 
Enthalpie_H2 [kW]  17.425 
Enthalpie_H3 [kW]  19.767 
Enthalpie_H4 [kW]  852 
Enthalpie_H5 [kW]  658 
Enthalpie_H6 [kW]  1.510 
Weitere Grö‐
ßen 
Theta_2_autotherm [°C]  825 
Ausgabe_H_autotherm [kW]  19.030 
Erdgasäquivalent bis autotherm [kW]  737 
Erdgasäquivalent für Zufeuerung [kW]  1.605 
Erdgasäquivalent insgesamt [kW]  2.342  
eta_thermisch [‐]  1,0590 
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Datenblatt:   Szenario 1e 
1100 kW Prozesswärme (Druckwassernetz) 
 
Berechnung der RTO 
 
  
Interne Parameterbezeichnung  Einheit  Wert 
Vorgabe  Theta_1  [°C]  40 
gesucht  Theta_2  [°C]  775,01 
Vorgabe  Theta_3  [°C]  855 
gesucht  Theta_4  [°C]  40,68 
Vorgabe  Theta_5  [°C]  170 
gesucht  Theta_6  [°C]  54,10 
Vorgabe  Auslegung RTO  [mn³/h]  60.000 
Vorgabe  Volumen_1  [mn³/h]  40.000 
gesucht  Volumen_5  [mn³/h]  4.114,8 
gesucht  Auskopplungsgrad  [%]  0,1029 
gesucht  Q_W1  [kW]  11.294 
Vorgabe  Q_W2  [kW]  1.100 
Information  i  [‐]  676 
Information  Güte der Iteration  1.472,3 
       
Bilanzierung  Enthalpie_H1 [kW]  579 
Enthalpie_H2 [kW]  11.873 
Enthalpie_H3 [kW]  13.178 
Enthalpie_H4 [kW]  528 
Enthalpie_H5 [kW]  256 
Enthalpie_H6 [kW]  783 
 
Weitere Grö‐
ßen 
Theta_2_autotherm [°C]  830,34 
Ausgabe_H_autotherm [kW]  12.774 
Erdgasäquivalent bis autotherm [kW]  404 
Erdgasäquivalent für Zufeuerung [kW]  901 
Erdgasäquivalent insgesamt [kW]  1.305  
eta_thermisch [‐]  1,2209 
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Datenblatt:   Szenario 1f 
1100 kW Prozesswärme (Thermalölnetz) 
 
Berechnung der RTO 
 
  
Interne Parameterbezeichnung  Einheit  Wert 
Vorgabe  Theta_1  [°C]  40 
gesucht  Theta_2  [°C]  765,21 
Vorgabe  Theta_3  [°C]  855 
gesucht  Theta_4  [°C]  40,39 
Vorgabe  Theta_5  [°C]  250 
gesucht  Theta_6  [°C]  65,019 
Vorgabe  Auslegung RTO  [mn³/h]  60.000 
Vorgabe  Volumen_1  [mn³/h]  40.000 
gesucht  Volumen_5  [mn³/h]  4.631,3 
gesucht  Auskopplungsgrad  [%]  0,1158 
gesucht  Q_W1  [kW]  11.136 
Vorgabe  Q_W2  [kW]  1.100 
Information  i  [‐]  391 
Information  Güte der Iteration  485,8 
       
Bilanzierung  Enthalpie_H1 [kW]  579 
Enthalpie_H2 [kW]  11.714 
Enthalpie_H3 [kW]  13.178 
Enthalpie_H4 [kW]  517 
Enthalpie_H5 [kW]  426 
Enthalpie_H6 [kW]  942 
 
Weitere Grö‐
ßen 
Theta_2_autotherm [°C]  830,34 
Ausgabe_H_autotherm [kW]  12.774 
Erdgasäquivalent bis autotherm [kW]  404 
Erdgasäquivalent für Zufeuerung [kW]  1.060 
Erdgasäquivalent insgesamt [kW]  1.464  
eta_thermisch [‐]  1,0378 
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‐ 111 ‐ 
Anhang 
Datenblatt:   Szenario 2a 
10.000 mn³/h im heißen Bypass + CRP mit 15 bar 
 
Berechnung der RTO 
 
  
Interne Parameterbezeichnung  Einheit  Wert 
Vorgabe  Theta_1  [°C]  40 
gesucht  Theta_2  [°C]  724,71 
Vorgabe  Theta_3  [°C]  855 
gesucht  Theta_4  [°C]  41,51 
Vorgabe  Theta_5  [°C]  160 
gesucht  Theta_6  [°C]  61,41 
Vorgabe  Auslegung RTO  [mn³/h]  60.000 
Vorgabe  Volumen_1  [mn³/h]  60.000 
gesucht  Volumen_5  [mn³/h]  9998,9 
gesucht  Auskopplungsgrad  [%]  0,1667 
gesucht  Q_W1  [kW]  15.722 
Vorgabe  Q_W2  [kW]  2.710 
Information  i  [‐]  1.507 
Information  Güte der Iteration  472,5 
       
Bilanzierung  Enthalpie_H1 [kW]  868 
Enthalpie_H2 [kW]  16.590 
Enthalpie_H3 [kW]  19.767 
Enthalpie_H4 [kW]  751 
Enthalpie_H5 [kW]  584 
Enthalpie_H6 [kW]  1.335 
 
Weitere Grö‐
ßen 
Theta_2_autotherm [°C]  825 
Ausgabe_H_autotherm [kW]  19.030 
Erdgasäquivalent bis autotherm [kW]  737 
Erdgasäquivalent für Zufeuerung [kW]  2.440 
Erdgasäquivalent insgesamt [kW]  3.177  
eta_thermisch [‐]  1,1106 
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Anhang 
Berechnung des Dampfkraft‐
kreislaufs 
(Szenario 2a) 
 
Vorgabe: 
Druck  15  [bar] 
Vorgabe: 
Temperatur Tur‐
bine  400  [°C] 
Vorgabe: 
Entspannung 
Turbine  0,16  [bar] 
Vorgabe: 
Temperatur nach 
Turbine  55  [°C] 
Vorgabe: 
Volumen h.B.  10.000  [mn³/h] 
 
Interne Parameterbe‐
zeichnung 
Ein‐
heit  Wert 
Interne Parameterbe‐
zeichnung  Einheit  Wert 
m(WD)  [kg/s]  0,896  QW201 (Wasserseite)  [kW]  272 
ΔmWD1  [kg/s]  0,066  Differenz  [kW]  ‐1,2547E‐08 
ΔmWD2  [kg/s]  0,077  Diff_W203  [kW]  0,3 
ΔmWD3  [kg/s]  0,000  Diff_W202  [kW]  0,3 
Eco Q_W201  [kW]  272,0  Diff_W201  [kW]  0,0 
Verdampfer Q_W202  [kW]  2020,5  Diff_h3  [kJ/kg]  0,0 
Überhitzer Q_W203  [kW]  417,8  Diff_h7  [kJ/kg]  ‐1,0 
 
Interne Para‐
meterbe‐
zeichnung 
Einheit  Wert 
Interne Para‐
meterbe‐
zeichnung 
Einheit  Wert 
Temp_1  [°C]  103  H_1  [kW]  421,0 
Temp_2  [°C]  168  H_2  [kW]  693,0 
Temp_3  [°C]  168  H_3  [kW]  693,2 
Temp_4  [°C]  198  H_4  [kW]  878,0 
Temp_5  [°C]  198  H_5  [kW]  2899,5 
Temp_6  [°C]  198  H_6  [kW]  2500,6 
Temp_7  [°C]  400  H_7  [kW]  2917,6 
Temp_8  [°C]  400  H_8  [kW]  2917,4 
Temp_9  [°C]  55  H_9  [kW]  2329,5 
Temp_10  [°C]  55  H_10  [kW]  205,9 
Temp_11  [°C]  103  H_11  [kW]  421,0 
Temp_12  [°C]  198  H_12  [kW]  398,9 
Temp_13  [°C]  198  H_13  [kW]  184,9 
Temp_14  [°C]  198  H_14  [kW]  214,0 
Temp_15  [°C]  168  H_15  [kW]  ‐0,2 
Temp_16  [°C]  855  H_16  [kW]  3294,5 
Temp_17  [°C]  752  H_17  [kW]  2876,7 
Temp_18  [°C]  233  H_18  [kW]  856,2 
Temp_19  [°C]  160  H_19  [kW]  584,2 
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Anhang 
Datenblatt:   Szenario 2b 
10.000 mn³/h im heißen Bypass + CRP mit 40 bar 
 
Berechnung der RTO 
 
  
Interne Parameterbezeichnung  Einheit  Wert 
Vorgabe  Theta_1  [°C]  40 
gesucht  Theta_2  [°C]  724,71 
Vorgabe  Theta_3  [°C]  855 
gesucht  Theta_4  [°C]  41,51 
Vorgabe  Theta_5  [°C]  160 
gesucht  Theta_6  [°C]  61,41 
Vorgabe  Auslegung RTO  [mn³/h]  60.000 
Vorgabe  Volumen_1  [mn³/h]  60.000 
gesucht  Volumen_5  [mn³/h]  9998,9 
gesucht  Auskopplungsgrad  [%]  0,1667 
gesucht  Q_W1  [kW]  15.722 
Vorgabe  Q_W2  [kW]  2.710 
Information  i  [‐]  1.507 
Information  Güte der Iteration  472,5 
       
Bilanzierung  Enthalpie_H1 [kW]  868 
Enthalpie_H2 [kW]  16.590 
Enthalpie_H3 [kW]  19.767 
Enthalpie_H4 [kW]  751 
Enthalpie_H5 [kW]  584 
Enthalpie_H6 [kW]  1.335 
 
Weitere Grö‐
ßen 
Theta_2_autotherm [°C]  825 
Ausgabe_H_autotherm [kW]  19.030 
Erdgasäquivalent bis autotherm [kW]  737 
Erdgasäquivalent für Zufeuerung [kW]  2.440 
Erdgasäquivalent insgesamt [kW]  3.177  
eta_thermisch [‐]  1,1106 
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Anhang 
Berechnung des Dampfkraft‐
kreislaufs 
(Szenario 2b) 
 
Vorgabe: 
Druck  40  [bar] 
Vorgabe: 
Temperatur Tur‐
bine  400  [°C] 
Vorgabe: 
Entspannung 
Turbine  0,16  [bar] 
Vorgabe: 
Temperatur nach 
Turbine  55  [°C] 
Vorgabe: 
Volumen h.B.  10.000  [mn³/h] 
 
Interne Parameterbe‐
zeichnung  Einheit  Wert 
Interne Parameterbe‐
zeichnung  Einheit  Wert 
m(WD)  [kg/s]  0,909  QW201 (Wasserseite)  [kW]  504 
ΔmWD1  [kg/s]  0,082  Differenz  [kW]  ‐4,5622E‐08 
ΔmWD2  [kg/s]  0,077  Diff_W203  [kW]  0,1 
ΔmWD3  [kg/s]  0,000  Diff_W202  [kW]  0,1 
Eco Q_W201  [kW]  504,0  Diff_W201  [kW]  0,0 
Verdampfer Q_W202  [kW]  1829,5  Diff_h3  [kJ/kg]  0,0 
Überhitzer Q_W203  [kW]  376,5  Diff_h7  [kJ/kg]  0,4 
 
Interne Parameterbe‐
zeichnung  Einheit  Wert 
Interne Parameterbe‐
zeichnung  Einheit  Wert 
Temp_1  [°C]  103  H_1  [kW]  428,8 
Temp_2  [°C]  220  H_2  [kW]  932,8 
Temp_3  [°C]  220  H_3  [kW]  932,7 
Temp_4  [°C]  250  H_4  [kW]  1161,3 
Temp_5  [°C]  250  H_5  [kW]  2990,0 
Temp_6  [°C]  250  H_6  [kW]  2544,4 
Temp_7  [°C]  400  H_7  [kW]  2921,3 
Temp_8  [°C]  400  H_8  [kW]  2921,4 
Temp_9  [°C]  55  H_9  [kW]  2363,1 
Temp_10  [°C]  55  H_10  [kW]  208,9 
Temp_11  [°C]  103  H_11  [kW]  428,8 
Temp_12  [°C]  250  H_12  [kW]  445,6 
Temp_13  [°C]  250  H_13  [kW]  228,6 
Temp_14  [°C]  250  H_14  [kW]  217,0 
Temp_15  [°C]  220  H_15  [kW]  0,1 
Temp_16  [°C]  855  H_16  [kW]  3294,5 
Temp_17  [°C]  763  H_17  [kW]  2918,0 
Temp_18  [°C]  295  H_18  [kW]  1088,5 
Temp_19  [°C]  160  H_19  [kW]  584,5 
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Anhang 
Datenblatt:   Szenario 2c 
10.000 mn³/h im heißen Bypass + CRP mit 15 bar 
 
Berechnung der RTO 
 
  
Interne Parameterbezeichnung  Einheit  Wert 
Vorgabe  Theta_1  [°C]  40 
gesucht  Theta_2  [°C]  724,71 
Vorgabe  Theta_3  [°C]  855 
gesucht  Theta_4  [°C]  41,51 
Vorgabe  Theta_5  [°C]  160 
gesucht  Theta_6  [°C]  61,41 
Vorgabe  Auslegung RTO  [mn³/h]  60.000 
Vorgabe  Volumen_1  [mn³/h]  60.000 
gesucht  Volumen_5  [mn³/h]  9998,9 
gesucht  Auskopplungsgrad  [%]  0,1667 
gesucht  Q_W1  [kW]  15.722 
Vorgabe  Q_W2  [kW]  2.710 
Information  i  [‐]  1.507 
Information  Güte der Iteration  472,5 
       
Bilanzierung  Enthalpie_H1 [kW]  868 
Enthalpie_H2 [kW]  16.590 
Enthalpie_H3 [kW]  19.767 
Enthalpie_H4 [kW]  751 
Enthalpie_H5 [kW]  584 
Enthalpie_H6 [kW]  1.335 
 
Weitere Grö‐
ßen 
Theta_2_autotherm [°C]  825 
Ausgabe_H_autotherm [kW]  19.030 
Erdgasäquivalent bis autotherm [kW]  737 
Erdgasäquivalent für Zufeuerung [kW]  2.440 
Erdgasäquivalent insgesamt [kW]  3.177  
eta_thermisch [‐]  1,1106 
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Anhang 
Berechnung des Dampfkraft‐
kreislaufs 
(Szenario 2c) 
 
Vorgabe: 
Druck  15  [bar] 
Vorgabe: 
Temperatur Tur‐
bine  400  [°C] 
Vorgabe: 
Entspannung 
Turbine  0,16  [bar] 
Vorgabe: 
Temperatur nach 
Turbine  55  [°C] 
Vorgabe: 
Volumen h.B.  10.000  [mn³/h] 
 
Interne Parameterbe‐
zeichnung 
Ein‐
heit  Wert 
Interne Parameterbe‐
zeichnung  Einheit  Wert 
m(WD)  [kg/s]  0,896  QW201 (Wasserseite)  [kW]  272 
ΔmWD1  [kg/s]  0,066  Differenz  [kW]  ‐1,2547E‐08 
ΔmWD2  [kg/s]  0,077  Diff_W203  [kW]  0,3 
ΔmWD3  [kg/s]  0,000  Diff_W202  [kW]  0,3 
Eco Q_W201  [kW]  272,0  Diff_W201  [kW]  0,0 
Verdampfer Q_W202  [kW]  2020,5  Diff_h3  [kJ/kg]  0,0 
Überhitzer Q_W203  [kW]  417,8  Diff_h7  [kJ/kg]  ‐1,0 
 
Interne Para‐
meterbe‐
zeichnung 
Einheit  Wert 
Interne Para‐
meterbe‐
zeichnung 
Einheit  Wert 
Temp_1  [°C]  103  H_1  [kW]  421,0 
Temp_2  [°C]  168  H_2  [kW]  693,0 
Temp_3  [°C]  168  H_3  [kW]  693,2 
Temp_4  [°C]  198  H_4  [kW]  878,0 
Temp_5  [°C]  198  H_5  [kW]  2899,5 
Temp_6  [°C]  198  H_6  [kW]  2500,6 
Temp_7  [°C]  400  H_7  [kW]  2917,6 
Temp_8  [°C]  400  H_8  [kW]  2917,4 
Temp_9  [°C]  55  H_9  [kW]  2329,5 
Temp_10  [°C]  55  H_10  [kW]  205,9 
Temp_11  [°C]  103  H_11  [kW]  421,0 
Temp_12  [°C]  198  H_12  [kW]  398,9 
Temp_13  [°C]  198  H_13  [kW]  184,9 
Temp_14  [°C]  198  H_14  [kW]  214,0 
Temp_15  [°C]  168  H_15  [kW]  ‐0,2 
Temp_16  [°C]  855  H_16  [kW]  3294,5 
Temp_17  [°C]  752  H_17  [kW]  2876,7 
Temp_18  [°C]  233  H_18  [kW]  856,2 
Temp_19  [°C]  160  H_19  [kW]  584,2 
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Anhang 
Datenblatt:   Szenario 2d 
10.000 mn³/h im heißen Bypass + CRP mit 40 bar 
 
Berechnung der RTO 
 
  
Interne Parameterbezeichnung  Einheit  Wert 
Vorgabe  Theta_1  [°C]  40 
gesucht  Theta_2  [°C]  724,71 
Vorgabe  Theta_3  [°C]  855 
gesucht  Theta_4  [°C]  41,51 
Vorgabe  Theta_5  [°C]  160 
gesucht  Theta_6  [°C]  61,41 
Vorgabe  Auslegung RTO  [mn³/h]  60.000 
Vorgabe  Volumen_1  [mn³/h]  60.000 
gesucht  Volumen_5  [mn³/h]  9998,9 
gesucht  Auskopplungsgrad  [%]  0,1667 
gesucht  Q_W1  [kW]  15.722 
Vorgabe  Q_W2  [kW]  2.710 
Information  i  [‐]  1.507 
Information  Güte der Iteration  472,5 
       
Bilanzierung  Enthalpie_H1 [kW]  868 
Enthalpie_H2 [kW]  16.590 
Enthalpie_H3 [kW]  19.767 
Enthalpie_H4 [kW]  751 
Enthalpie_H5 [kW]  584 
Enthalpie_H6 [kW]  1.335 
 
Weitere Grö‐
ßen 
Theta_2_autotherm [°C]  825 
Ausgabe_H_autotherm [kW]  19.030 
Erdgasäquivalent bis autotherm [kW]  737 
Erdgasäquivalent für Zufeuerung [kW]  2.440 
Erdgasäquivalent insgesamt [kW]  3.177  
eta_thermisch [‐]  1,1106 
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Anhang 
Berechnung des Dampfkraft‐
kreislaufs 
(Szenario 2d) 
 
Vorgabe: 
Druck  40  [bar] 
Vorgabe: 
Temperatur Tur‐
bine  400  [°C] 
Vorgabe: 
Entspannung 
Turbine  0,16  [bar] 
Vorgabe: 
Temperatur nach 
Turbine  55  [°C] 
Vorgabe: 
Volumen h.B.  10.000  [mn³/h] 
 
Interne Parameterbe‐
zeichnung  Einheit  Wert 
Interne Parameterbe‐
zeichnung  Einheit  Wert 
m(WD)  [kg/s]  0,909  QW201 (Wasserseite)  [kW]  504 
ΔmWD1  [kg/s]  0,082  Differenz  [kW]  ‐4,5622E‐08 
ΔmWD2  [kg/s]  0,077  Diff_W203  [kW]  0,1 
ΔmWD3  [kg/s]  0,000  Diff_W202  [kW]  0,1 
Eco Q_W201  [kW]  504,0  Diff_W201  [kW]  0,0 
Verdampfer Q_W202  [kW]  1829,5  Diff_h3  [kJ/kg]  0,0 
Überhitzer Q_W203  [kW]  376,5  Diff_h7  [kJ/kg]  0,4 
 
Interne Parameterbe‐
zeichnung  Einheit  Wert 
Interne Parameterbe‐
zeichnung  Einheit  Wert 
Temp_1  [°C]  103  H_1  [kW]  428,8 
Temp_2  [°C]  220  H_2  [kW]  932,8 
Temp_3  [°C]  220  H_3  [kW]  932,7 
Temp_4  [°C]  250  H_4  [kW]  1161,3 
Temp_5  [°C]  250  H_5  [kW]  2990,0 
Temp_6  [°C]  250  H_6  [kW]  2544,4 
Temp_7  [°C]  400  H_7  [kW]  2921,3 
Temp_8  [°C]  400  H_8  [kW]  2921,4 
Temp_9  [°C]  55  H_9  [kW]  2363,1 
Temp_10  [°C]  55  H_10  [kW]  208,9 
Temp_11  [°C]  103  H_11  [kW]  428,8 
Temp_12  [°C]  250  H_12  [kW]  445,6 
Temp_13  [°C]  250  H_13  [kW]  228,6 
Temp_14  [°C]  250  H_14  [kW]  217,0 
Temp_15  [°C]  220  H_15  [kW]  0,1 
Temp_16  [°C]  855  H_16  [kW]  3294,5 
Temp_17  [°C]  763  H_17  [kW]  2918,0 
Temp_18  [°C]  295  H_18  [kW]  1088,5 
Temp_19  [°C]  160  H_19  [kW]  584,5 
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Anhang 
Datenblatt:   Szenario 2e 
6.000 mn³/h im heißen Bypass + CRP mit 15 bar 
 
Berechnung der RTO 
 
  
Interne Parameterbezeichnung  Einheit  Wert 
Vorgabe  Theta_1  [°C]  40 
gesucht  Theta_2  [°C]  738,86 
Vorgabe  Theta_3  [°C]  855 
gesucht  Theta_4  [°C]  40,08 
Vorgabe  Theta_5  [°C]  152 
gesucht  Theta_6  [°C]  56,99 
Vorgabe  Auslegung RTO  [mn³/h]  60.000 
Vorgabe  Volumen_1  [mn³/h]  40.000 
gesucht  Volumen_5  [mn³/h]  5996,7 
gesucht  Auskopplungsgrad  [%]  0,1499 
gesucht  Q_W1  [kW]  10.709 
Vorgabe  Q_W2  [kW]  1.643 
Information  i  [‐]  81 
Information  Güte der Iteration  5.341,7 
       
Bilanzierung  Enthalpie_H1 [kW]  579 
Enthalpie_H2 [kW]  11.288 
Enthalpie_H3 [kW]  13.178 
Enthalpie_H4 [kW]  493 
Enthalpie_H5 [kW]  333 
Enthalpie_H6 [kW]  825 
 
Weitere Grö‐
ßen 
Theta_2_autotherm [°C]  830,34 
Ausgabe_H_autotherm [kW]  12.774 
Erdgasäquivalent bis autotherm [kW]  404 
Erdgasäquivalent für Zufeuerung [kW]  1.486 
Erdgasäquivalent insgesamt [kW]  1.890  
eta_thermisch [‐]  1,1057 
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Berechnung des Dampfkraft‐
kreislaufs 
(Szenario 2e) 
 
Vorgabe: 
Druck  15  [bar] 
Vorgabe: 
Temperatur Tur‐
bine  400  [°C] 
Vorgabe: 
Entspannung 
Turbine  0,16  [bar] 
Vorgabe: 
Temperatur nach 
Turbine  55  [°C] 
Vorgabe: 
Volumen h.B.  6.000  [mn³/h] 
 
Interne Parameterbe‐
zeichnung  Einheit  Wert 
Interne Parameterbe‐
zeichnung  Einheit  Wert 
m(WD)  [kg/s]  0,543  QW201 (Wasserseite)  [kW]  159 
ΔmWD1  [kg/s]  0,043  Differenz  [kW]  ‐7,0224E‐10 
ΔmWD2  [kg/s]  0,047  Diff_W203  [kW]  0,0 
ΔmWD3  [kg/s]  0,008  Diff_W202  [kW]  0,6 
Eco Q_W201  [kW]  159,0  Diff_W201  [kW]  0,1 
Verdampfer Q_W202  [kW]  1214,3  Diff_h3  [kJ/kg]  0,0 
Überhitzer Q_W203  [kW]  269,8  Diff_h7  [kJ/kg]  ‐0,4 
 
Interne Parameterbe‐
zeichnung  Einheit  Wert 
Interne Parameterbe‐
zeichnung  Einheit  Wert 
Temp_1  [°C]  103  H_1  [kW]  255,3 
Temp_2  [°C]  166  H_2  [kW]  414,3 
Temp_3  [°C]  166  H_3  [kW]  408,8 
Temp_4  [°C]  198  H_4  [kW]  527,8 
Temp_5  [°C]  198  H_5  [kW]  1743,0 
Temp_6  [°C]  198  H_6  [kW]  1494,2 
Temp_7  [°C]  417  H_7  [kW]  1763,7 
Temp_8  [°C]  400  H_8  [kW]  1769,2 
Temp_9  [°C]  55  H_9  [kW]  1412,7 
Temp_10  [°C]  55  H_10  [kW]  124,9 
Temp_11  [°C]  103  H_11  [kW]  255,3 
Temp_12  [°C]  198  H_12  [kW]  248,8 
Temp_13  [°C]  198  H_13  [kW]  119,0 
Temp_14  [°C]  198  H_14  [kW]  129,8 
Temp_15  [°C]  166  H_15  [kW]  5,5 
Temp_16  [°C]  855  H_16  [kW]  1976,7 
Temp_17  [°C]  745  H_17  [kW]  1706,9 
Temp_18  [°C]  224  H_18  [kW]  492,7 
Temp_19  [°C]  152  H_19  [kW]  333,7 
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Anhang 
Datenblatt:   Szenario 2f 
6.000 mn³/h im heißen Bypass + CRP mit 40 bar 
 
Berechnung der RTO 
 
  
Interne Parameterbezeichnung  Einheit  Wert 
Vorgabe  Theta_1  [°C]  40 
gesucht  Theta_2  [°C]  738,79 
Vorgabe  Theta_3  [°C]  855 
gesucht  Theta_4  [°C]  40,08 
Vorgabe  Theta_5  [°C]  152 
gesucht  Theta_6  [°C]  57,00 
Vorgabe  Auslegung RTO  [mn³/h]  60.000 
Vorgabe  Volumen_1  [mn³/h]  40.000 
gesucht  Volumen_5  [mn³/h]  6000,3 
gesucht  Auskopplungsgrad  [%]  0,1500 
gesucht  Q_W1  [kW]  10.708 
Vorgabe  Q_W2  [kW]  1.644 
Information  i  [‐]  81 
Information  Güte der Iteration  262,6 
       
Bilanzierung  Enthalpie_H1 [kW]  579 
Enthalpie_H2 [kW]  11.287 
Enthalpie_H3 [kW]  13.178 
Enthalpie_H4 [kW]  493 
Enthalpie_H5 [kW]  333 
Enthalpie_H6 [kW]  826 
 
Weitere Grö‐
ßen 
Theta_2_autotherm [°C]  830,34 
Ausgabe_H_autotherm [kW]  12.774 
Erdgasäquivalent bis autotherm [kW]  404 
Erdgasäquivalent für Zufeuerung [kW]  1.487 
Erdgasäquivalent insgesamt [kW]  1.891  
eta_thermisch [‐]  1,1055 
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Berechnung des Dampfkraft‐
kreislaufs 
(Szenario 2f) 
 
Vorgabe: 
Druck  40  [bar] 
Vorgabe: 
Temperatur Tur‐
bine  400  [°C] 
Vorgabe: 
Entspannung 
Turbine  0,16  [bar] 
Vorgabe: 
Temperatur nach 
Turbine  55  [°C] 
Vorgabe: 
Volumen h.B.  6.000  [mn³/h] 
 
Interne Parameterbe‐
zeichnung  Einheit  Wert 
Interne Parameterbe‐
zeichnung  Einheit  Wert 
m(WD)  [kg/s]  0,550  QW201 (Wasserseite)  [kW]  295 
ΔmWD1  [kg/s]  0,054  Differenz  [kW]  ‐7,2322E‐08 
ΔmWD2  [kg/s]  0,047  Diff_W203  [kW]  0,0 
ΔmWD3  [kg/s]  0,008  Diff_W202  [kW]  1,6 
Eco Q_W201  [kW]  295,2  Diff_W201  [kW]  0,0 
Verdampfer Q_W202  [kW]  1104,8  Diff_h3  [kJ/kg]  0,0 
Überhitzer Q_W203  [kW]  243,6  Diff_h7  [kJ/kg]  0,2 
 
Interne Parameterbe‐
zeichnung  Einheit  Wert 
Interne Parameterbe‐
zeichnung  Einheit  Wert 
Temp_1  [°C]  103  H_1  [kW]  259,4 
Temp_2  [°C]  217  H_2  [kW]  554,6 
Temp_3  [°C]  217  H_3  [kW]  546,7 
Temp_4  [°C]  250  H_4  [kW]  698,7 
Temp_5  [°C]  250  H_5  [kW]  1798,9 
Temp_6  [°C]  250  H_6  [kW]  1515,7 
Temp_7  [°C]  415  H_7  [kW]  1759,4 
Temp_8  [°C]  400  H_8  [kW]  1767,3 
Temp_9  [°C]  55  H_9  [kW]  1429,6 
Temp_10  [°C]  55  H_10  [kW]  126,4 
Temp_11  [°C]  103  H_11  [kW]  259,4 
Temp_12  [°C]  250  H_12  [kW]  283,2 
Temp_13  [°C]  250  H_13  [kW]  152,0 
Temp_14  [°C]  250  H_14  [kW]  131,3 
Temp_15  [°C]  217  H_15  [kW]  7,9 
Temp_16  [°C]  855  H_16  [kW]  1976,7 
Temp_17  [°C]  755  H_17  [kW]  1733,1 
Temp_18  [°C]  284  H_18  [kW]  628,3 
Temp_19  [°C]  152  H_19  [kW]  333,1 
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Anhang 
Datenblatt:   Szenario 3a 
10.000 mn³/h im heißen Bypass + Joule‐Prozess 
 
Berechnung der RTO 
 
  
Interne Parameterbezeichnung  Einheit  Wert 
Vorgabe  Theta_1  [°C]  40 
gesucht  Theta_2  [°C]  768,31 
Vorgabe  Theta_3  [°C]  855 
gesucht  Theta_4  [°C]  46,03 
Vorgabe  Theta_5  [°C]  170 
gesucht  Theta_6  [°C]  59,29 
Vorgabe  Auslegung RTO  [mn³/h]  60.000 
Vorgabe  Volumen_1  [mn³/h]  60.000 
gesucht  Volumen_5  [mn³/h]  6359,2 
gesucht  Auskopplungsgrad  [%]  0,1060 
gesucht  Q_W1  [kW]  16779 
Vorgabe  Q_W2  [kW]  1.700 
Information  i  [‐]  6.031 
Information  Güte der Iteration  11,5 
       
Bilanzierung  Enthalpie_H1 [kW]  868 
Enthalpie_H2 [kW]  17.646 
Enthalpie_H3 [kW]  19.767 
Enthalpie_H4 [kW]  893 
Enthalpie_H5 [kW]  395 
Enthalpie_H6 [kW]  1.288 
 
Weitere Grö‐
ßen 
Theta_2_autotherm [°C]  825 
Ausgabe_H_autotherm [kW]  19.030 
Erdgasäquivalent bis autotherm [kW]  737 
Erdgasäquivalent für Zufeuerung [kW]  1.384 
Erdgasäquivalent insgesamt [kW]  2.120  
eta_thermisch [‐]  1,2286 
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Berechnung des Joule‐Prozes‐
ses 
(Szenario 3a) 
  
Interne Parameterbezeichnung  Wert  Einheit  Wert  Einheit 
Massenstrom_Gas  3,59  [kg/s]     
p1  1  [bar]   
p2  6  [bar]   
eta_VE300,isen  0,85  [‐]   
T1  20  [°C]  293  [K] 
T3  700  [°C]  973  [K] 
eta_T,isen  0,85  [‐]   
cp  0,994  [kJ/kgK]   
x  1,4  [‐]   
 
Druck  T3  T2  eta_th  PtT_netto  Q_zu (W310) 
[bar]  [°C]  [°C]  [‐]  [kW]  [kW] 
6  700  250  0,225  360  1604 
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Datenblatt:   Szenario 3b 
10.000 mn³/h im heißen Bypass + Joule‐Prozess 
 
Berechnung der RTO 
 
  
Interne Parameterbezeichnung  Einheit  Wert 
Vorgabe  Theta_1  [°C]  40 
gesucht  Theta_2  [°C]  759,19 
Vorgabe  Theta_3  [°C]  855 
gesucht  Theta_4  [°C]  44,57 
Vorgabe  Theta_5  [°C]  250 
gesucht  Theta_6  [°C]  69,43 
Vorgabe  Auslegung RTO  [mn³/h]  60.000 
Vorgabe  Volumen_1  [mn³/h]  60.000 
gesucht  Volumen_5  [mn³/h]  7157,4 
gesucht  Auskopplungsgrad  [%]  0,1193 
gesucht  Q_W1  [kW]  16.557 
Vorgabe  Q_W2  [kW]  1.700 
Information  i  [‐]  4.566 
Information  Güte der Iteration  408,1 
       
Bilanzierung  Enthalpie_H1 [kW]  868 
Enthalpie_H2 [kW]  17.425 
Enthalpie_H3 [kW]  19.767 
Enthalpie_H4 [kW]  852 
Enthalpie_H5 [kW]  658 
Enthalpie_H6 [kW]  1.510 
 
Weitere Grö‐
ßen 
Theta_2_autotherm [°C]  825 
Ausgabe_H_autotherm [kW]  19.030 
Erdgasäquivalent bis autotherm [kW]  737 
Erdgasäquivalent für Zufeuerung [kW]  1.605 
Erdgasäquivalent insgesamt [kW]  2.342  
eta_thermisch [‐]  1,0590 
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Berechnung des Joule‐Prozes‐
ses 
(Szenario 3b) 
  
Interne Parameterbezeichnung  Wert  Einheit  Wert  Einheit 
Massenstrom_Gas  3,59  [kg/s]     
p1  1  [bar]   
p2  6  [bar]   
eta_VE300,isen  0,85  [‐]   
T1  20  [°C]  293  [K] 
T3  700  [°C]  973  [K] 
eta_T,isen  0,85  [‐]   
cp  0,994  [kJ/kgK]   
x  1,4  [‐]   
 
Druck  T3  T2  eta_th  PtT_netto  Q_zu (W310) 
[bar]  [°C]  [°C]  [‐]  [kW]  [kW] 
6  700  250  0,225  360  1604 
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Anhang 
Datenblatt:   Szenario 3c 
10.000 mn³/h im heißen Bypass + Joule‐Prozess 
 
Berechnung der RTO 
 
  
Interne Parameterbezeichnung  Einheit  Wert 
Vorgabe  Theta_1  [°C]  40 
gesucht  Theta_2  [°C]  768,31 
Vorgabe  Theta_3  [°C]  855 
gesucht  Theta_4  [°C]  46,03 
Vorgabe  Theta_5  [°C]  170 
gesucht  Theta_6  [°C]  59,29 
Vorgabe  Auslegung RTO  [mn³/h]  60.000 
Vorgabe  Volumen_1  [mn³/h]  60.000 
gesucht  Volumen_5  [mn³/h]  6359,2 
gesucht  Auskopplungsgrad  [%]  0,1060 
gesucht  Q_W1  [kW]  16779 
Vorgabe  Q_W2  [kW]  1.700 
Information  i  [‐]  6.031 
Information  Güte der Iteration  11,5 
       
Bilanzierung  Enthalpie_H1 [kW]  868 
Enthalpie_H2 [kW]  17.646 
Enthalpie_H3 [kW]  19.767 
Enthalpie_H4 [kW]  893 
Enthalpie_H5 [kW]  395 
Enthalpie_H6 [kW]  1.288 
 
Weitere Grö‐
ßen 
Theta_2_autotherm [°C]  825 
Ausgabe_H_autotherm [kW]  19.030 
Erdgasäquivalent bis autotherm [kW]  737 
Erdgasäquivalent für Zufeuerung [kW]  1.384 
Erdgasäquivalent insgesamt [kW]  2.120  
eta_thermisch [‐]  1,2286 
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Berechnung des Joule‐Prozes‐
ses 
(Szenario 3c) 
  
Interne Parameterbezeichnung  Wert  Einheit  Wert  Einheit 
Massenstrom_Gas  3,59  [kg/s]     
p1  1  [bar]   
p2  6  [bar]   
eta_VE300,isen  0,85  [‐]   
T1  20  [°C]  293  [K] 
T3  700  [°C]  973  [K] 
eta_T,isen  0,85  [‐]   
cp  0,994  [kJ/kgK]   
x  1,4  [‐]   
 
Druck  T3  T2  eta_th  PtT_netto  Q_zu (W310) 
[bar]  [°C]  [°C]  [‐]  [kW]  [kW] 
6  700  250  0,225  360  1604 
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Anhang 
Datenblatt:   Szenario 3d 
10.000 mn³/h im heißen Bypass + Joule‐Prozess 
 
Berechnung der RTO 
 
  
Interne Parameterbezeichnung  Einheit  Wert 
Vorgabe  Theta_1  [°C]  40 
gesucht  Theta_2  [°C]  759,19 
Vorgabe  Theta_3  [°C]  855 
gesucht  Theta_4  [°C]  44,57 
Vorgabe  Theta_5  [°C]  250 
gesucht  Theta_6  [°C]  69,43 
Vorgabe  Auslegung RTO  [mn³/h]  60.000 
Vorgabe  Volumen_1  [mn³/h]  60.000 
gesucht  Volumen_5  [mn³/h]  7157,4 
gesucht  Auskopplungsgrad  [%]  0,1193 
gesucht  Q_W1  [kW]  16.557 
Vorgabe  Q_W2  [kW]  1.700 
Information  i  [‐]  4.566 
Information  Güte der Iteration  408,1 
       
Bilanzierung  Enthalpie_H1 [kW]  868 
Enthalpie_H2 [kW]  17.425 
Enthalpie_H3 [kW]  19.767 
Enthalpie_H4 [kW]  852 
Enthalpie_H5 [kW]  658 
Enthalpie_H6 [kW]  1.510 
 
Weitere Grö‐
ßen 
Theta_2_autotherm [°C]  825 
Ausgabe_H_autotherm [kW]  19.030 
Erdgasäquivalent bis autotherm [kW]  737 
Erdgasäquivalent für Zufeuerung [kW]  1.605 
Erdgasäquivalent insgesamt [kW]  2.342  
eta_thermisch [‐]  1,0590 
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Berechnung des Joule‐Prozes‐
ses 
(Szenario 3d) 
  
Interne Parameterbezeichnung  Wert  Einheit  Wert  Einheit 
Massenstrom_Gas  3,59  [kg/s]     
p1  1  [bar]   
p2  6  [bar]   
eta_VE300,isen  0,85  [‐]   
T1  20  [°C]  293  [K] 
T3  700  [°C]  973  [K] 
eta_T,isen  0,85  [‐]   
cp  0,994  [kJ/kgK]   
x  1,4  [‐]   
 
Druck  T3  T2  eta_th  PtT_netto  Q_zu (W310) 
[bar]  [°C]  [°C]  [‐]  [kW]  [kW] 
6  700  250  0,225  360  1604 
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Anhang 
Datenblatt:   Szenario 3e 
6.000 mn³/h im heißen Bypass + Joule‐Prozess 
 
Berechnung der RTO 
 
  
Interne Parameterbezeichnung  Einheit  Wert 
Vorgabe  Theta_1  [°C]  40 
gesucht  Theta_2  [°C]  725,96 
Vorgabe  Theta_3  [°C]  855 
gesucht  Theta_4  [°C]  40,04 
Vorgabe  Theta_5  [°C]  170 
gesucht  Theta_6  [°C]  61,86 
Vorgabe  Auslegung RTO  [mn³/h]  60.000 
Vorgabe  Volumen_1  [mn³/h]  40.000 
gesucht  Volumen_5  [mn³/h]  6.658,5 
gesucht  Auskopplungsgrad  [%]  0,1665 
gesucht  Q_W1  [kW]  10.502 
Vorgabe  Q_W2  [kW]  1.780 
Information  i  [‐]  36 
Information  Güte der Iteration  7934,7 
       
Bilanzierung  Enthalpie_H1 [kW]  579 
Enthalpie_H2 [kW]  11.080 
Enthalpie_H3 [kW]  13.178 
Enthalpie_H4 [kW]  483 
Enthalpie_H5 [kW]  414 
Enthalpie_H6 [kW]  896 
 
Weitere Grö‐
ßen 
Theta_2_autotherm [°C]  830,34 
Ausgabe_H_autotherm [kW]  12.774 
Erdgasäquivalent bis autotherm [kW]  404 
Erdgasäquivalent für Zufeuerung [kW]  1.694 
Erdgasäquivalent insgesamt [kW]  2.098  
eta_thermisch [‐]  1,0509 
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Berechnung des Joule‐Prozes‐
ses 
(Szenario 3e) 
  
Interne Parameterbezeichnung  Wert  Einheit  Wert  Einheit 
Massenstrom_Gas  2,36  [kg/s]     
p1  1  [bar]   
p2  6  [bar]   
eta_VE300,isen  0,85  [‐]   
T1  20  [°C]  293  [K] 
T3  700  [°C]  973  [K] 
eta_T,isen  0,85  [‐]   
cp  0,994  [kJ/kgK]   
x  1,4  [‐]   
 
Druck  T3  T2  eta_th  PtT_netto  Q_zu (W310) 
[bar]  [°C]  [°C]  [‐]  [kW]  [kW] 
6  700  250  0,225  360  1069 
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Anhang 
Datenblatt:   Szenario 3f 
6.000 mn³/h im heißen Bypass + Joule‐Prozess 
 
Berechnung der RTO 
 
  
Interne Parameterbezeichnung  Einheit  Wert 
Vorgabe  Theta_1  [°C]  40 
gesucht  Theta_2  [°C]  726,09 
Vorgabe  Theta_3  [°C]  855 
gesucht  Theta_4  [°C]  40,04 
Vorgabe  Theta_5  [°C]  250 
gesucht  Theta_6  [°C]  75,44 
Vorgabe  Auslegung RTO  [mn³/h]  60.000 
Vorgabe  Volumen_1  [mn³/h]  40.000 
gesucht  Volumen_5  [mn³/h]  6652,2 
gesucht  Auskopplungsgrad  [%]  0,1663 
gesucht  Q_W1  [kW]  10.504 
Vorgabe  Q_W2  [kW]  1.580 
Information  i  [‐]  36 
Information  Güte der Iteration  837,7 
       
Bilanzierung  Enthalpie_H1 [kW]  579 
Enthalpie_H2 [kW]  11.082 
Enthalpie_H3 [kW]  13.178 
Enthalpie_H4 [kW]  483 
Enthalpie_H5 [kW]  612 
Enthalpie_H6 [kW]  1.094 
 
Weitere Grö‐
ßen 
Theta_2_autotherm [°C]  830,34 
Ausgabe_H_autotherm [kW]  12.774 
Erdgasäquivalent bis autotherm [kW]  404 
Erdgasäquivalent für Zufeuerung [kW]  1.692 
Erdgasäquivalent insgesamt [kW]  2.096  
eta_thermisch [‐]  0,9339 
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Berechnung des Joule‐Prozes‐
ses 
(Szenario 3f) 
  
Interne Parameterbezeichnung  Wert  Einheit  Wert  Einheit 
Massenstrom_Gas  2,36  [kg/s]     
p1  1  [bar]   
p2  6  [bar]   
eta_VE300,isen  0,85  [‐]   
T1  20  [°C]  293  [K] 
T3  700  [°C]  973  [K] 
eta_T,isen  0,85  [‐]   
cp  0,994  [kJ/kgK]   
x  1,4  [‐]   
 
Druck  T3  T2  eta_th  PtT_netto  Q_zu (W310) 
[bar]  [°C]  [°C]  [‐]  [kW]  [kW] 
6  700  250  0,225  360  1069 
 
  
‐ 146 ‐ 
Anhang 
 
